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En chimie fine ou de spécialités, la majorité des productions s’organisent autour du 
réacteur discontinu. Cet appareil qui permet de répondre à des exigences de polyvalence et 
de flexibilité présente toutefois des performances limitées en terme de transfert thermique. 
Ainsi, dans le cas de synthèses exothermiques, cela conduit à dégrader les conditions d’une 
chimie idéale afin de limiter les dégagements de chaleur. Ces considérations associées à 
des contraintes économiques, de sécurité et de respect de l’environnement expliquent 
l’intérêt croissant pour la transposition du batch vers le continu et pour l’intensification des 
procédés. En réponse à cette problématique, on assiste au développement d’une nouvelle 
classe d’appareils: les réacteurs-échangeurs. Ces appareils, basés sur le principe de 
l’échangeur de chaleur, offrent par la présence d’internes spécifiques, un comportement 
hydrodynamique de type piston associé à une grande capacité d’échange thermique. Leur 
mode de fonctionnement en continu conduit en outre à un faible en-cours du milieu 
réactionnel, au sein d’une structure compacte. De tels appareils permettent à la fois de 
réduire la consommation énergétique, d’améliorer la productivité et de réduire l’impact sur 
l’environnement en diminuant les quantités de solvant. 
 
Dans ce travail, nous nous somme intéressés à un type spécifique d’internes : les 
mousses métalliques. Le type d’écoulement généré par les mousses, les performances 
thermiques et les pertes de charges ont été évalués. Une réaction fortement exothermique a 
ensuite été mise en œuvre dans des conditions difficilement accessibles en réacteur batch.  
Un outil de simulation a permis de simuler l’ensemble des résultats expérimentaux et de 
prédire des conditions de fonctionnement en réacteur continu ou en réacteur en boucle. Les 
résultats de ces études démontrent tout l’intérêt des mousses métalliques en tant qu’internes 
de réacteurs. 
 
Mots clés :  
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Most of processes involved in the chemical industry are operated in batch or semi-
batch mode. These types of reactors can actually answer to large requirements of versatility 
and flexibility. However, this way of operating is not 100% efficient for all applications and 
temperature control is not always satisfactory and in the case of exothermic reactions, a 
cooling failure may lead to dangerous consequences due to thermal runaway. These 
considerations associated with the economical, security and environmental aspects explain 
the growing interest on the transposition from batch to continuous and intensified processes. 
From the above discussion, it can be seen that there is an interest on studying new devices: 
heat exchangers-reactors. These devices, based on the principle of the heat exchange, offer 
thanks to specific interns, a plug flow behaviour associated with a great capacity for heat 
exchange. Such devices are thus ideally suited to the intensification of processes, as they 
can reduce energy consumption, improve productivity and reduce environmental impact.  
 
In this study we have chosen to deal with a specific heat-exchanger reactor. It is 
made generally from a main channel packed with stainless steel metallic foams. Thus, the 
characterization of the heat exchanger-reactor has been carried out according to different 
steps. First, a residence time distribution study has been performed concluding to a plug flow 
behaviour. The second step concerns the study of thermal performances and pressured 
drops. Besides, a strong exothermal reaction (oxidation) has been studied inside the 
continuous metallic foams reactor under non-reachable batch conditions. A simulation tool 
has been developed, allowing to represent the whole experimental results and to predict the 
behaviour of a loop-reactor. Finally, this work exhibits the potential of this type of interns  
 
Key words:  
 
Compact heat exchanger-reactor – Process intensification – Metallic foams – Modelling – 
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Da  Nombre de Darcy 
f  Facteur de Fanning 
Fo  Nombre de Forchhheimer 
j  Facteur de Colburn 
Nu  Nombre de Nusselt 
Pe  Nombre de Peclet 
Pr  Nombre de Prandtl 




A (m2) Aire d’échange de chaleur 
B (m²) Perméabilité 
C (mol.m-3) Concentration 
Cp (J.kg-1.K-1) Chaleur spécifique 
D (kg.s-1) Débit massique 
Dev (%) Déviation de Forchheimer 
Dh (m) Diamètre hydraulique 
E  Distribution de temps de séjour 
Ea (J.mol-1) Energie d’activation  
F (mol.l-1) Débit molaire 
H (J.mol-1) Enthalpie molaire du fluide 
H (m) Hauteur de la mousse 
L (m) Longueur 
M (g.mol-1) Masse molaire 
N  Nombre de bacs ou de cellules 
P (Pa) Pression 




Q (W) Quantité de chaleur 
R (J.mol-1.K-1) Constante universelle des gaz parfait  
Sp (m2) Section de passage 
Sprimaire (m2) Surface primaire 
Ssecondaire (m2) Surface seondaire 
Ssp (m2.m-3) Surface spécifique 
T (K) Température 
U (m.s-1) Vitesse caractéristique de l’écoulement 
U (W.m-2.K-1) Coefficient global de transfert 
V (m3) Volume 
Vml (m3.mol-1) Volume molaire 
X  Taux de conversion 
W (m3.s-1) Débit volumique 
 
Lettres minuscules 
   
d  Fraction massique 
e (m) Epaisseur 
es (m) Diamètre de fibre des mousses métalliques 
h (J.m-2.K-1.s-1) Coefficient de transfert de chaleur  
hs (m) Hauteur d’ailette 
k ((mol.m-3)Σβ-1.s-1) Cinétique de la réaction 
k0 ((mol.m-3)Σβ-1.s-1) Facteur pré-exponentiel (Loi d’Arrhénius) 
l (m) Largeur 
n (mol) Nombre de moles 
m (kg) Masse 
p  Paramètre de Laplace 
q (m3.s-1) Débit volumique 
r (mol.m-3.s-1) Vitesse de la réaction  
t (s) Temps 
tm (s) Temps de mélange 
u (mol) Retenue molaire 








Lettres grecques et symboles 
   
α 




 Facteur de forme 
β 
 Ordre de la réaction 
∆Hr (J.mol-1) Chaleur de réaction 
∆n (mol.m-3.s-1) Taux de production globale des réactions  
∆p (Pa) Perte de charge  
∆q (J.m-3.s-1) Chaleur générée par les réactions  
ρ (kg.m-3) Masse volumique 
ε (%) Porosité 
Θ  Temps adimensionnel (t/ τ) 
τ (s) Temps de séjour 
σ²  Variance 
µ (Pa.s) Viscosité 
λ (W.m-1.K-1) Conductivité thermique 




cell  Cellule 
D  Droite 
f  Alimentation 
G  Gauche 
i  Relatif au composant i 
j  Relatif à la réaction j 
k  Relatif à la cellule k 
ml  Molaire 
p  Procédé 
pp  Paroi procédé 
pu  Paroi utilité 









Un état des lieux de l’industrie de la chimie fine montre que la majorité des 
productions s’organisent autour du réacteur batch ou semi-batch. Ce type de réacteur 
répond actuellement aux besoins de l’industrie par sa flexibilité et sa polyvalence mais 
présente plusieurs inconvénients notamment en raison de ses performances thermiques très 
limitées. Le taux de dissipation d’énergie moyen est compris entre 1 et 10 W/kg et dans le 
cas de réactions exothermiques, une performance insuffisante au niveau du refroidissement 
peut se révéler très dangereuse et mener à des emballements thermiques comme le 
confirment Read, 2000, Keller, 2000, Hendershot, 2000 et Phillips, 1997. Ce type de réacteur 
apparaît ainsi comme un verrou technologique qui constitue un frein aux besoins et aux 
contraintes de l’industrie en termes de productivité, de sécurité et d’impact sur 
l’environnement.  
 
Dans ce contexte, et afin de moderniser le parc industriel, se dessine un réel besoin 
de mettre en place des équipements innovants qui combleront les lacunes du réacteur batch. 
C’est ainsi que le concept d’intensification des procédés est né et ce, entre autres, à travers 
la transposition du batch au continu qui apparait comme une alternative prometteuse, 
capable de répondre à ces besoins. 
 
C’est pour toutes ces raisons qu’on assiste depuis quelques années au 
développement d’une nouvelle classe d’appareils innovants : les réacteurs-échangeurs (Prat 
2003, Benaissa 2005). En effet, le concept de multifonctionnalité couplé à celui de la 
compacité séduit de plus en plus les industriels qui y voient un moyen efficace pour 
outrepasser les différentes contraintes actuelles et faire face à une très sévère concurrence. 
Intégrer plusieurs opérations unitaires dans le même appareil n’est pas une notion nouvelle, 
elle est même très ancienne, le meilleur exemple est la cuve agitée avec double enveloppe 
ou munie d’un serpentin. L’originalité désormais réside dans la compacité de l’appareil, c'est-
à-dire dans la capacité à réaliser différentes opérations unitaires dans un faible volume, ce 
qui permet un meilleur contrôle surtout dans le cas de réactions fortement exothermiques. 
Les réacteurs-échangeurs compacts permettent également dans certains cas d’améliorer la 
sélectivité des réactions et donc de diminuer la quantité et le nombre des produits 
secondaires, ce qui a un impact direct sur le coût économique de l’installation industrielle, en 
évitant de mettre en œuvre des opérations de séparation ultérieures, en général coûteuses 
et parfois polluantes. 
 




L’amélioration du transfert thermique et de transfert de matière dans les réacteurs-
échangeurs peut être obtenue par la présence d’internes spécifiques, qui, de plus, peuvent 
contribuer à améliorer le caractère piston de l’écoulement, rendant ainsi plus aisé le passage 
batch-continu. En outre, le fonctionnement en continu autorise de faibles en-cours de réactifs 
et de solvant, ce qui va dans le sens du développement de procédés plus propres et plus 
sûrs. 
 
Dans un réacteur-échangeur, les internes constituent donc un élément clé de 
l’appareil, puisqu’ils vont conditionner les performances obtenues en termes 
d’hydrodynamique, de mélange et de transfert thermique. Le choix du design et des 
caractéristiques de ces internes représente ainsi une étape primordiale du développement 
de l’appareil. Il existe une large gamme d’internes capable d’assurer ces performances 
comme les mélangeurs statiques, les ailettes à pas décalés ou encore les mousses 
métalliques, qui ont déjà été étudiées par Joshi, 1987, Ferrouillat a, 2004 et Ferrouillat b, 
2006. Les mousses métalliques sont caractérisées par leur grande surface spécifique (entre 
900 m2/m3 et 2400 m2/m3) et donc par leur aptitude à évacuer une grande quantité de 
chaleur. Ces mousses présentent également une forte porosité (>95%) qui limite les pertes 
de charges. Elles se révèlent en général plus économiques que les mélangeurs statiques. 
 
Dans le cadre de la promotion de l’intensification des procédés conduite en particulier 
par le laboratoire de Génie Chimique de Toulouse, et au vu des performances que peuvent 
amener les mousses métalliques, un prototype de réacteur-échangeur continu utilisant des 
mousses métalliques a été développé. Cette initiative a été incitée également par les récents 
travaux de Ferrouillata, 2004 qui a effectué une comparaison de différents types de 
réacteurs-échangeurs compacts avec des ailettes à pas décalées et des mousses 
métalliques. Ces travaux avaient pour objectif de démontrer les capacités de ces appareils 
en termes de mélange, de transfert thermique et de qualités réactionnelles. Cette étude a 
rencontré quelques difficultés au niveau de la caractérisation réactionnelle des mousses 
métalliques et il nous a semblé donc important de poursuivre cette étude compte tenu, à 
notre connaissance du peu de publications à ce sujet.  
 
L’objectif principal de ce travail consiste donc à étudier un réacteur-échangeur 
compact garni de mousses métalliques et à situer ses aptitudes réactionnelles ainsi que ses 
caractéristiques hydrodynamiques par rapport à d’autres technologies. La plupart du temps 
dans ce type d’étude, on a à faire à des réactions présentant des cinétiques très variables. 
Or le fonctionnement en continu n’est naturellement pas propice aux grands temps de 
séjour. On parviendrait vite à des longueurs prohibitives. Même si les mousses métalliques 
sont économiquement intéressantes, il n’en demeure pas moins que nous avons cherché 
dans cette étude un moyen de qualifier leur aptitude à opérer avec des réactions à 
cinétiques modérées ou lentes, tout en conservant des longueurs d’installation raisonnables 
à l’échelle laboratoire. Nous avons alors opté pour un fonctionnement de réacteur-boucle, en 
cherchant à caractériser très précisément la transition entre écoulement piston et bac 




parfaitement agité, qui découle inévitablement du mélange généré par la rotation en boucle 
des réactifs. 
 
Dans le premier chapitre, une étude bibliographique est menée. Son premier but est 
de faire un état des lieux de l’industrie chimique afin d’identifier ses besoins et de démontrer 
l’intérêt du passage du batch au continu et de l’intensification des procédés. Cette étude 
bibliographique est l’occasion également de faire un état de l’art en matière de réacteurs-
échangeurs compacts et de recenser les différentes catégories de ces appareils ainsi que 
les capacités qu’ils peuvent offrir en termes de transfert thermique et de transfert de matière. 
 
Dans le second chapitre, nous nous intéresserons dans un premier temps aux 
prototypes de réacteurs-échangeurs qui ont été réalisés. Nous ferons ainsi une revue des 
méthodes de fabrications des mousses métalliques ainsi que de leurs différentes 
caractéristiques trouvées dans la littérature avant de faire une description détaillée du 
prototype et de l’appareillage associé. Dans un deuxième temps, nous allons nous intéresser 
à un outil de simulation développé au sein du laboratoire et qui permettra, nous le verrons  
de reproduire le comportement de notre réacteur-échangeur. Cet outil de simulation est basé 
sur une modélisation dynamique du réacteur qui prend en compte simultanément les aspects 
hydrodynamiques, thermiques et réactionnels. Son but est de prédire et de reproduire le 
comportement du réacteur sous différentes conditions opératoires, en réponse à des 
problématiques de dimensionnement et de contrôle optimal.    
 
La caractérisation du réacteur-échangeur commence à partir du troisième chapitre où 
nous menons une étude de la distribution du temps de séjour de l’appareil. Cette étude 
débute par une prédiction du comportement du réacteur-échangeur à l’aide d’une analyse 
fonctionnelle. Elle est suivie d’une étude expérimentale de la distribution du temps de séjour, 
une étude qui va permettre la validation des différents outils de prédiction (analyse 
fonctionnelle et outil de simulation) 
 
 Dans le quatrième chapitre, il sera question d’une caractérisation hydrodynamique à 
travers une étude des pertes de charges et des performances thermiques de l’appareil. Il 
sera ainsi possible de situer les performances du réacteur-échangeur par rapport à un canal 
vide et par rapport à d’autres types de mousses métalliques. 
 
Dans le cinquième et dernier chapitre, on analysera les aptitudes du réacteur-
échangeur à travers une réaction test qui est l’oxydation du thiosulfate de sodium par le 
peroxyde d’hydrogène, réputée dangereuse et très exothermique. Ensuite l’outil de 
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Les contraintes auxquelles est confrontée l’industrie chimique s’accroissent 
régulièrement. En effet les installations se doivent d’être de plus en plus sûres, et les 
productions de répondre à des critères de qualité et de rendement pour pouvoir faire face à 
la concurrence. Tous ces besoins ont amené à développer des nouvelles technologies et 
techniques en vue de répondre à l’ensemble de ces critères. C’est ainsi que le concept 
d’intensification des procédés est né (Phillips, 1997). Il a été initié par Colin Ramshaw en 
1970 qui, alerté par l’augmentation des coûts de maintenance des installations et encouragé 
par ses collègues de ICI, a proposé de remplacer les unités déjà en place par des appareils 
plus compacts et plus faciles à entretenir. Ont été crées ainsi les premiers appareils classés 
comme relevant du concept d’intensification : les appareils rotatifs (Ramshaw, 1983). En 
effet, ces appareils exploitent l’effet centrifuge pour accélérer le transfert de matière et 
obtenir une séparation efficace des deux phases d’un système réactif (liquide/liquide ou 
liquide/vapeur).  
 
Depuis, force est de constater que l’intensification des procédés a constitué un enjeu 
permanent pour l’industrie et est implicitement au cœur du développement de recherches 
diverses et variées au sein de la communauté du génie des procédés. Mais près de trente 
ans après l’introduction de cette notion par Ramshaw, il n’est pas inutile de revenir sur la 
présentation du concept et d’aborder la question du passage d’une production traditionnelle 
en réacteur batch en chimie fine à un réacteur continu. C’est ce que nous nous proposons 
de faire dans ce chapitre introductif, que nous concluons par une revue de quelques 
appareils pour certains déjà exploités industriellement et pour d’autres encore au stade du 
laboratoire. 
 
 I.1. Intensification des procédés 
 
Après la première percée du concept d’intensification, ce n’est qu’en 1995 que s’est 
tenue la première conférence internationale sur l’intensification des procédés. A cette 
occasion, Ramshaw en a proposé la toute première définition : "une stratégie d’action et de 
développement, dans le but de réduire de manière significative la taille d’un procédé tout en 
conservant la même capacité de production". L’intensification des procédés peut certes 
couvrir plusieurs notions, mais elle est généralement définie comme étant l’art de réduire la 
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taille des installations chimiques tout en optimisant la sécurité, le coût énergétique et la 
productivité des procédés. Ramshaw quantifiait cette réduction de taille à au moins 100 fois, 
ce qui représente un vrai challenge.  
 
On peut distinguer deux stratégies d’intensification (Stankiewicz et al., 2000) : l’une 
par le biais des équipements, comme la création de nouveaux réacteurs plus performants 
par intensification des mélanges, transferts de matière et/ou de chaleur et l’autre par le biais 
des méthodes, la plupart du temps en combinant plusieurs opérations dans une seule unité 
de production (multifonctionnalité) ou en utilisant de nouvelles sources d’activation, comme 
les ultrasons, les microondes ou encore le plasma. Stankiewicz et al., 2000 ont résumé à 
























Figure I.1 : Les moyens de l’intensification (Stankiewicz et al., 2000)  
 
Le réacteur multifonctionnel peut être défini comme un réacteur dont les capacités 
sont significativement augmentées par intégration de fonctions et/ou d’opérations unitaires 
additionnelles dans le même appareil que celui utilisé pour la réaction. Le but est bien sûr 
l’amélioration du procédé soit d’un point de vue technique en accroissant rendement, 
sélectivité ou productivité, soit d’un point de vue économique, en réduisant les coûts 
d'investissement et les frais d'exploitation, soit d’un point de vue plus qualitatif, en 
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augmentant la flexibilité et la sécurité du procédé en question (Agar, 1999). Ce concept offre 
de nombreuses perspectives pour le génie chimique. Deux axes majeurs de 
multifonctionnalité ont vu le jour et sont couramment étudiés. Le premier concerne 
l’intégration de la réaction, du mélange et du transfert thermique, comme dans le cas du 
spinning disc reactor (SDR) (Oxley et al., 2000 ; Bandelier, 1997 ; Jachuck et al., 1997). Le 
deuxième se concentre sur l’intégration de la réaction et d’une étape de séparation comme 
dans le procédé de distillation réactive (Rouzineau et al., 2001). Nous n’aborderons pas ici 
cette question, qui fait l’objet de nombreuses études actuellement, notamment au sein de 
notre laboratoire (Belaissaoui et al., 2007 ; Rouzineau et al., 2001). Nous avons choisi de 
nous concentrer sur le premier axe qui a trouvé de larges applications qui seront 
développées dans la troisième partie de ce chapitre. A titre d’exemple d’appareil 
multifonctionnel, le réacteur-échangeur, objet de notre étude dans ce travail, qui combine les 
deux fonctions (réaction et échange thermique), offre des perspectives attrayantes. En effet : 
 
 le produit de cette combinaison est compact, car on remplace deux appareils 
par un seul, 
 il permet de dissiper de très grandes quantités de chaleur aussi rapidement 
qu’elles sont produites, 
 ce type de réacteur-échangeur permet de travailler à de très hauts niveaux de 
températures comme c’est le cas pour la combustion du méthane où l’on 
atteint les 1500°C (Liu et al., 2005 ; Ismagilov et  al. 2001), 
 la demande en énergie peut être réduite significativement, ce qui mène à une 
utilisation moindre de l’énergie fossile et à une réduction des rejets en CO2, 
 les étapes de séparation en aval de l’étape de réaction sont réduites aussi 
puisque la bonne maitrise de la température à l’intérieur de l’appareil peut 
engendrer une augmentation de la sélectivité de la réaction et donc la 
réduction des produits secondaires et des quantités de solvants utilisés, 
 il permet une baisse des coûts d’installation et de maintenance et une 
optimisation des coûts de fonctionnement. 
 
Tous ces avantages escomptés s’inscrivent dans une logique globale de 
développement durable, traduite par le triangle d’équilibre (Figure I.2), dit des 3P (Planet, 
Profit, People) présenté la première fois dans le rapport Brundtland (1987). Cette volonté de 
préserver les générations futures en recherchant le compromis optimal entre les 3P peut 
passer par le concept d’intensification de procédés (PI pour Process Intensification sur la 
Figure I.2), dont on peut espérer qu’il apporte des solutions satisfaisantes sur chacune des 
branches du triangle.  
 




Figure I.2 : Les défis majeurs de l’intensification des procédés (PI) 
 
 
Il reste cependant à vérifier que les solutions technologiques préconisées offrent bien 
des alternatives séduisantes au traditionnel batch employé depuis toujours dans de 
nombreux secteurs industriels. 
 
Ceci nous conduit à examiner les défis de la confrontation batch/continu dans le 
paragraphe suivant. 
 
I.2. Batch / Continu : Différents Défis 
 
I.2.1 Polyvalence et limitations des réacteurs Batch 
 
En chimie fine ou de spécialités, la majorité des productions à tonnages faibles ou 
modérés s’organisent autour du réacteur batch. Cet appareil, le plus ancien qui existe, 
permet de répondre à des exigences de polyvalence et de flexibilité nécessaires lorsqu’il 
s’agit de mettre en œuvre plusieurs réactions afin de répondre aux besoins fluctuants du 
marché. Il présente toutefois des performances très limitées en termes de transfert 
thermique, de mélange et de sécurité. Dans ce type de réacteur il faut généralement utiliser 
de grandes quantités de solvant afin de limiter la concentration des réactifs et de maitriser 
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Lorsqu’il s’agit de passer d’une réaction à une autre dans le même appareil, il est 
évident que les systèmes de contrôle et de maintenance ne sont pas forcements adaptés 
aux deux types de réaction ; il s’en suit une grande prise de risque au niveau de la sécurité 
du procédé. De plus, le temps consacré à la réaction dans un réacteur Batch ne représente 
qu’environ le 1/8ème de la durée du cycle Batch. Le reste du cycle est consacré à des 
opérations comme le remplissage de la cuve, le soutirage des produits, le nettoyage, la 
maintenance, … 
 
Le constat en matière de performances des procédés batch actuellement utilisés 
dans l’industrie chimique est le suivant : la plupart des procédés sont ralentis à cause de 
leurs limites en matière de transfert thermique. Les réactions se font alors dans des 
conditions ne privilégiant absolument pas une bonne productivité : 
 
 dilution des réactifs dans des quantités importantes de solvant, 
 opération à basse température, 
 coulée de réactifs dans les réacteurs qui sont opérés de fait plutôt en semi-
batch. 
 
De plus, l’efficacité de mélange n’est pas toujours idéale. On est souvent confronté à 
des problèmes de zones mortes. Les réacteurs Batch offrent aussi des taux de dissipation 
d’énergie peu homogènes : dans le cas de combinaison simultanée de réactions à cinétiques 
très contrastées (instantanée, rapide ou lente), on peut avoir localement des compétitions 
entre cinétiques de mélange et cinétiques chimiques qui peuvent conduire à des 
hétérogénéités soit de sélectivité soit de qualité de produit. On peut ainsi former des produits 
secondaires indésirables, qui posent problème pour être séparés ultérieurement du mélange 
réactionnel. La concentration de réactifs dans des régions du réacteur peut donner lieu à de 
grande élévations de température et par conséquent à des emballements thermiques. 
 
Une alternative est la mise en œuvre des réactions dans des réacteurs semi-batch. 
En effet, l’optimisation de la coulée permet de limiter l’accumulation des réactifs et de mieux 
contrôler l’évolution du réacteur en cas de dérive (Ubrich, 1999 ; Singh, 1993). Le réacteur 
semi-batch n’apparaît tout de même pas comme une solution idéale puisque les capacités 
de transfert thermique et de mélange restent identiques à celles du réacteur batch et que 
l’étape limitante en terme de productivité devient alors le temps de coulée. D’autre part, en 
termes de sécurité, une mauvaise manipulation des opérateurs (débits d’ajout, mauvais 
ajout) peut conduire à des situations aussi dramatiques que dans le réacteur batch. 
 
Si on détaille les causes des accidents ayant conduit par exemple à un emballement 
thermique (Figure I.3), on trouve que la grande majorité est due à la mauvaise conception du 
procédé :   
 





Figure I.3 : Détails des causes d’accidents ayant conduit à un emballement thermique 
(Barton et al. 1991) 
 
Dans ce contexte, où les enjeux de productivité et de sécurité deviennent cruciaux, le 
passage du batch au continu, même pour de faibles tonnages, devient d’actualité. On parle 
de plus en plus de productions continues par lots, dans des appareils plus compacts et 
parfaitement instrumentés. 
 
I.2.2 Pourquoi un réacteur Continu "Compact" 
 
La tendance actuelle des unités de production chimique s’oriente vers l’augmentation 
de l’efficacité énergétique, tout en réduisant l’impact sur l’environnement et en diminuant la 
taille des installations.  
 
Si nous comparons les performances thermiques des différents types classiques de 
réacteurs (Tableau I.1), nous constatons que le réacteur batch n’offre pas beaucoup de 
possibilités en matière d’échange thermique et que l’échangeur-réacteur compact peut être 
considérablement plus performant que le réacteur discontinu en terme de coefficient de 
transfert de chaleur pondéré (h.S/V). La surface offerte à l’échange est aussi beaucoup plus 
importante dans un réacteur-échangeur compact par rapport à un réacteur Batch avec une 
double enveloppe ou encore avec un échangeur externe. 
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Procédé Echangeur- réacteur 















S/V (m2.m-3) 800 400 10 2.5 
h (W.m-2.K-1) 5000 500 1000 400 
ts 
(maximum) Quelques minutes Quelques minutes Quelques heures Quelques heures 
hS/V  
(kW.m-3.K-1) 4000 200 10 1 
 
Tableau I.1 : Performances thermiques de différents réacteurs classiques (a : Ferrouillat 
(2006), b : Trambouze (2002)) 
 
Pour aller plus loin encore, il est intéressant de revenir à un diagramme proposé dans 
le cadre du consortium BRITEST par P.Sharratt de l’université de Manchester. Cet auteur a 
classé un certain nombre d’appareils selon leurs performances attendues en terme de 
transfert thermique et de transfert de matière (Figure I.4). Nous n’avons pas l’intention de 
discuter ici dans le détail le fondement même des propositions faites dans ce diagramme. On 
y trouve naturellement des appareils dont la vocation est l’échange thermique, comme 
l’échangeur à plaques (plate exchanger), et d’autres consacrés au transfert de matière, 
comme la colonne pulsée (pulsed column), chère à l’extraction liquide-liquide ou liquide-
solide. Nous voulons simplement attirer l’attention du lecteur sur deux faits :  
 
 le plus mauvais candidat reste le réacteur agité à double-enveloppe, qui 
représente plus de 90% de l’équipement en place dans un atelier de chimie 
fine, pendant que le meilleur candidat présumé (le Spinning Disc Reactor), n’a, 
à notre connaissance, pas de succès en terme d’industrialisation, et reste un 
objet de laboratoire : il y a là matière à réflexion, 
 le réacteur-échangeur peut prétendre occuper une place très honorable, car il 
peut combiner les capacités d’un échangeur thermique et celles d’un 









Figure I.4 : Performances thermiques et de matière de différents types de réacteurs 
 
I.2.3 Comparaison batch/continu 
 
Nous avons reproduit dans le Tableau I.2 les conventions habituelles qui guident le 
choix entre procédé batch et procédé continu. Sans revenir sur les avantages du continu par 
rapport au batch en terme de sécurité et de respect de l’environnement, nous voulons 
insister sur le fait que les arguments, qui ont longtemps plaidé pour le batch, fondés sur les 
questions de faibles tonnage ou de courte durée de vie de produit commencent à être 
contestés dans le milieu de la chimie fine. Comme nous l’avons déjà mentionné, le continu 
par lots est envisageable et le temps de développement de procédés continus est en général 
tout à fait compatible avec les impératifs de durée de vie et de délais de mise sur le marché 
des produits, de plus en plus courts. Il reste naturellement à démontrer la polyvalence du 
procédé continu par rapport à la cuve batch, réputée pouvoir faire tout. Sur ce dernier point, 
on doit cependant nuancer l’affirmation de la fameuse polyvalence du réacteur batch, 
sachant que l’on observe de plus en plus dans les ateliers des « batchs dédiés » pour des 
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Echelle opératoire Petites échelles : Batch 
Grandes échelles : Continu 
Temps de séjour Dans un réacteur continu, pour avoir le même temps de séjour 
que dans un réacteur Batch il faut des réacteurs très longs 
Main d’œuvre Les procédés Batch demandent beaucoup plus de main-d’œuvre 
que les procédés continus mais à un niveau de compétences plus 
bas 
Automatisation Plus facile dans les procédés continus 
Mélange taux d’énergie de dissipation moyens pour les procédés Batch 
Sélectivité Mauvaise pour les procédés Batch  une conséquence du 
mauvais mélange 
Qualité du produit Varie selon le procédé étudié 
Durée de vie du 
produit 
Courte : Batch 
Longue : Continu 




Les procédés Batch sont beaucoup plus souples 
Frais de mise en 
place 
Plus grands pour les procédés continus 
Sécurité Les procédés continus sont beaucoup plus sûrs 
Environnement Les procédés continus sont moins polluants 
 
Tableau I.2 : Les facteurs essentiels à la détermination du choix entre un procédé Batch et 
un procédé continu 
 
I.3. Intensification et réacteurs continus 
 
Les questions posées par l’intensification associée aux réacteurs continus peuvent 
être résumées en trois points : l’intensification de l’échange thermique, le régime de 
l’écoulement et enfin le temps de séjour. Nous allons évoquer succinctement ces différents 
points. 
 
I.3.1 Intensification de l’échange thermique 
 
La compacité de l’équipement induite par la transposition du batch au continu ouvre 
des perspectives intéressantes en terme de gain en d’échange pour le transfert de chaleur. 
Nous avons vu dans le Tableau I.1 le bénéfice escompté de certains appareils continus en 
terme de facteur d’intensification, exprimé comme le produit hS/V, par rapport à la cuve 
agitée à double enveloppe. Ce facteur peut être de l’ordre de 4000 et dans certains 
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exemples traités actuellement au laboratoire atteindre des valeurs proches de 10 000, ce qui 
est tout à fait considérable et permet d’opérer dans des conditions inaccessibles en batch. 
 
La réduction de taille de l’équipement n’est cependant pas sans limite, car il reste le 
compromis production - pertes de charge à respecter. En outre, cette diminution de taille 
caractéristique de l’écoulement du milieu réactionnel n’est pas sans conséquences sur le 
régime hydrodynamique, qui fait l’objet du point suivant.  
 
I.3.2 Régime d’écoulement 
 
Dès lors que l’on s’approche de l’écoulement idéal piston, il y a parfaite équivalence 
entre le continu et le pur batch, pourvu que le temps de séjour dans l’appareil continu soit 
égal au temps d’opération en batch. Ceci impose une contrainte importante au continu : 
garder le caractère piston de l’écoulement tout en conservant le temps de séjour nécessaire. 
C’est sans doute là un des points faibles du continu. Car pour ne pas aboutir à des 
longueurs exagérées d’appareil, on est amené à ralentir l’écoulement et en conséquence 
compte tenu des tailles réduites à s’éloigner du régime turbulent et à tendre même vers des 
régimes soit transitionnels soit franchement laminaires, dont on sait qu’ils s’éloignent du 
caractère piston recherché. 
 
Il y a donc là un compromis à respecter qui n’est pas sans soulever des questions 
fondamentales sur le plan de la mécanique des fluides. Comment conserver un profil aussi 
plat que possible de vitesse d’écoulement dans un régime laminaire ? Comment ne pas trop 
dégrader le coefficient d’échange thermique en s’éloignant du régime turbulent ? Ces 
questions justifient en partie tout l’intérêt porté à des configurations particulières de canal 
réservé à l’écoulement ou à l’ajout d’inserts susceptibles de générer du mélange radial dans 
la section d’écoulement. 
 
Il semble donc nécessaire de bien penser la géométrie et la conception des internes 
des réacteurs-échangeurs afin de s’approcher le plus possible d’un écoulement piston et 
surtout d’éviter l’apparition de zones mortes où il pourrait y avoir accumulation des réactifs et 
donc détérioration de la productivité de la réaction et augmentation du risque d’emballement 
thermique. Ces garnissages doivent aussi permettre un mélange quasi instantané des 
réactifs et assurer la création d’un milieu homogène afin d’assurer une bonne sélectivité et 
une bonne efficacité de la réaction et d’éviter bien sûr toute source de danger. La structure 
de l’écoulement doit permettre d’avoir un mélange identique dans toutes les zones du 
réacteur-échangeur, un point très important dans le cas de réactions en milieu diphasique 
(liquide-liquide, gaz-liquide) où il convient de maitriser l’injection de la phase dispersée pour 
obtenir une population d’inclusions contrôlée. Le design du système d’injection joue aussi un 
rôle important dans la conduite de systèmes réactionnels en milieux diphasiques.  
 
I.3.3 Temps de séjour 




Nous venons de voir l’importance de la question du temps de séjour au niveau du 
régime d’écoulement et les compromis que cela impose. Il faut cependant avoir présent à 
l’esprit que le passage en continu intensifié autorise de bonnes surprises dans ce domaine 
pour deux raisons essentielles :  
 
 le temps imposé par la réaction chimique est rarement déduit d’opérations pur 
batch. En effet, bien souvent la cinétique est davantage celle imposée par le 
fonctionnement semi-batch. Autrement dit, le temps caractéristique correspond 
la plupart du temps au temps de coulée du réactif et n’est donc pas 
représentatif du temps propre à la réaction chimique, plus court, 
 la capacité accrue de l’échange thermique (cf ξ 1.3.1) en continu permet 
d’opérer dans des conditions opératoires inhabituelles en batch : pression, 
température, concentration, catalyseur…. Autant de facteurs qui réduisent 
considérablement le temps. 
 
Par exemple, dans le cas de la réaction d'estérification de l'acide acétique par le 
méthanol qui est une réaction lente et équilibrée, il est possible en jouant sur les quantités de 
catalyseur et en travaillant sous pression (donc à plus haute température) d'obtenir en 
quelques minutes des taux de conversion nécessitant dans les conditions habituelles une 
heure de mise en contact des réactifs (Tang et al., 2005). 
 
Toutes ces considérations participent naturellement à une augmentation de la 
productivité espérée par le passage en continu. 
 
I.4. Exemples de réacteurs-échangeurs 
 
Nous allons passer en revue quelques exemples d’appareils qui ont fait l’objet de 
publications ou de dépôts de brevets et qui nous semblent représentatifs des différentes 
technologies proposées dans cette famille d’appareils.  
 
I.4.1. Réacteur SDR 
 
Le Spinning Disc Reactor (SDR) (Figure I.5) (Oxley, 2000 ; Bandelier, 1997 ; 
Jachuck, 1997) est composé d’un disque tournant logé dans une chambre fermée. Les 
réactifs sont pompés en même temps vers le centre du disque et forment au fur et à mesure 
une couche mince (100-200µm). La force centrifuge crée des vagues intenses, qui 
produisent un transfert de chaleur important entre le liquide et le disque d’un côté et un 
transfert de matière élevée entre le liquide et l'air (ou le gaz) d’un autre côté. Les vagues 
produisent également un mélange local intense et forment un écoulement qui s’approche 
fortement de l’écoulement piston. Le temps de séjour est typiquement de quelques secondes 
et la vitesse du disque peut atteindre 5000 tr/min. 





Figure I.5 : Schéma d’un Spinning Disc Reactor (SDR) 
 
Ces différentes caractéristiques font du réacteur-changeur SDR un bon candidat pour 
les réactions fortement exothermiques et pour les réactions limitées par le transfert de 
matière. Un exemple concrétisant ce dernier point est la polymérisation d’esters insaturés. 
Les études ont montré que le temps de séjour peut être significativement réduit en utilisant 
une cascade de spinning disc au lieu d’un réacteur mélangeur conventionnel (Boodhoo et al. 
2000). 
 
Le SDR possède un coefficient de transfert de chaleur 5 à 10 fois plus grand que les 
refroidisseurs ou réchauffeurs. Les disques contiennent de très petites quantités de réactifs 
avec des temps de séjour de 1 à 2 secondes éliminant ainsi tout risque éventuel 
d’emballement thermique. Les produits peuvent aussi être refroidis lors de leur descente le 
long des parois de la chambre où les disques sont scellés. 
  
Le film liquide à la surface du disque présente un très grand ratio surface par rapport 
au volume, ce qui offre un transfert de matière rapide entre le film et l’air (ou gaz) très utile 
pour les applications de lavage. 
 
Les principales variables opératoires du Spinning Disc Reactor sont le temps de 
séjour, la vitesse de rotation et l’épaisseur du film qui jouent un rôle important dans la 

















( s ) 
Epaisseur 
du film 
( µm ) 
1 0,001 200 1,5 60 
10 0,001 200 3,1 125 
1 0,001 7000 0,14 5 
10 0,001 7000 0,02 10 
1 1,0 200 14 590 
10 1,0 200 3 1275 
1 1,0 7000 1,4 55 
10 1,0 7000 0,3 120 
 
Tableau I.3 : Temps de séjour et épaisseur du film dans un SDR pour différentes conditions 
opératoires 
 
Voici quelques réactions qui ont été testées au niveau laboratoire dans un SDR : 
 
 réaction de polymérisation : polymérisation du n-butyl acrylate par photo-
initiation,  
 réactions dans des milieux gaz/liquides : sulfonations d’oléfines, d’alkyl 
benzènes ou d’alcool primaires par du SO3, 
 réactions dans des milieux liquides/liquides : synthèse du 1-oxaspiro [2,5] - 
carbonitrile (réaction de Darzen), 
 réactions de dépollution : ozonolyse, dégradation photo catalytique,  
 réactions de chimie fine : réarrangement catalytique de l’oxyde de pin, 
condensation catalytique, condensation d'un malonate avec de l'aldéhyde,   
 précipitation du sulfate de Barium, 
 cristallisation du sel de mesylate. 
 
Le Tableau I.4 rassemble quelques-unes des différentes références relatives au SDR 

















Réaction  Caractéristiques Référence 
Préparation d’un dérivé de pyrrolidine La réaction se fait par élimination de l’acide carboxylique Brechtelsbauer et 
al. (2001) 
Condensation d’un intermédiaire réactif 
par de l’alcool 
La réaction est très exothermique (>250 kJ.mol-1). 
L’utilisation du SDR à permis un control optimal de la température, par contre les 
sélectivités ont baissé par rapport à un procédé avec un réacteur Batch 
Oxley et al. (2000) 
Homogène 
Synthèse des esters et des amides 
(alcool ou acylation d’amines, 
transestérification 
 Burns et al. a,b 
(2002) 
Liquide/liquide Réaction de Darzen Pour une production de 8 tonnes/an dans un SDR, la réduction du temps de séjour 
est de 99,9%. Le volume a également été réduit de 99%. Les impuretés ont baissé 
de 93% (0,1% dans un SDR et 1,4% dans un Batch) 
Oxley et al. (2000 
et 2001) 
sulfonation de l’alkylbenzènzes 
linéaires 
On utilise un volume très petit, ce qui réduit la prise de risque.  Jachuk et al. 
(1997) 
Réaction de Knoevenagel Le taux de conversion n’a pas augmenté avec l’utilisation du SDR.  Oxley et al. (2000) 
Liquide/gaz 
Génération du méthide de quinone  Pas de conversion, la cinétique est très lente Brechtelsbauer et 
al. (2001) 
Liquide/solide Réarrangement de l’oxyde de α-pinène La stabilité du catalyseur est appréciable. La conversion à 85°C est de 100% avec 
un temps de séjour de quelques secondes. 
La sélectivité augmente avec la diminution du temps de séjour 
Vicevic et al. 
(2001) 
 
Tableau I.4 : différentes réactions réalisées dans le SDR 
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I.4.2. Réacteur OBR 
 
Le réacteur-échangeur Oscillatory Baffled Reactors (OBR) (Ni et al., 2002) (Figure 
I.6) se compose d'une colonne ou d'un tube contenant des chicanes périodiquement 
espacées. Un mouvement oscillatoire est imposé à l’écoulement. Le mélange dans l’OBR est 
complètement différent de celui généré dans un réacteur agité traditionnel. Un mélange 
pulsé est beaucoup plus uniforme et l'intensité du mélange radial est semblable à celle du 
mélange axial contrôlé par l’ouverture des chicanes et leur espacement. Chaque 
compartiment délimité par deux chicanes successives peut être considéré comme un 
réacteur agité.  
 
                 
 
Figure I.6 : Schéma du réacteur OBR 
 
Un exemple d’application porte sur la fabrication d’un intermédiaire pour l’industrie 
photographique traditionnellement produit en réacteur Batch pour des lots de quelques 
centaines de kilogrammes. Ce procédé a été remplacé par un procédé continu en utilisant un 
réacteur-échangeur OBR. Le Tableau I.5 compare les performances obtenues pour chacun 
de ces procédés. 
 
Il apparait clairement que l’OBR permet de remplacer la fabrication par lots du 
procédé Batch existant, par une fabrication en continu tout en maintenant un niveau de 
production similaire. Il permet l’élimination des temps d’immobilisation et le travail avec un 
réacteur plus compact réduisant ainsi les dépenses énergétiques et l’espace utilisé, 




















Volume du réacteur (L) 16000 270 
Surface utilisée (m2) 1200 60 
 
  
Etape d’arrosage (hr) 12 0.3 
Diazotisation (hr) 2 0.3 
Etape de Cyclisation (hr) 0.3 0.3 
 
  
Rendement (%) 83 83 
Pureté du produit (%) 99.5 99.5 
Production/kg100%/jour 180 150 
 
Tableau I.5 : Comparaison des caractéristiques du procédé batch et du procédé continu 
utilisant l’OBR 
 
I.4.3. Mélangeur statique 
 
 Les mélangeurs statiques (Figure I.7 et Figure I.8) sont constitués d’une série de 
mélangeurs fixés autour d’un arbre et qui utilisent l’énergie de l’écoulement pour créer un 
mélange et une homogénéité entre deux ou plusieurs fluides et éviter toute décantation. Le 
but principal de ce type d’appareil est de mélanger le mieux possible avec le minimum de 
pertes de charges et dans toutes les configurations possibles : faible ou grande viscosité, 
matériaux fibreux ou non, un besoin de mélange instantané, etc (Couvert et al. 2006). 
 
 Les mélangeurs statiques sont généralement utilisés pour intensifier les processus 
physiques et chimiques dans les liquides, en particulier la dissolution des gaz et des solides. 
Les mélangeurs statiques sont utilisés aussi pour le lavage des gaz par des solvants ou 
encore pour l’échange thermique. Ce dernier point est accessible en insérant des éléments 
de mélange à l'intérieur de tubes d'échangeurs ou en faisant circuler un fluide de 
refroidissement à l'intérieur des éléments même du mélangeur statique. 




Figure I.7 : Un exemple d’un mélangeur statique SMX 
 
 
Figure I.8 : Un exemple d’un mélangeur statique SMR 
 
Les avantages de cet appareil sont :   
     
 un faible volume de rétention, 
 une faible consommation énergétique (faibles pertes de charge),     
 un temps de séjour homogène (peu de zones mortes et de rétro-mélange).  
   
La qualité du mélange dépend quant à elle de plusieurs points. Le premier concerne 
le type d’écoulement, le résultat n’est pas le même si on se trouve en régime laminaire ou en 
régime turbulent. Le deuxième concerne le rapport entre les débits des différents 
constituants à mélanger puisque plus ce rapport est grand, plus le mélange est difficile. Le 
dernier point concerne le nombre d’espèces à mélanger (Barrue et al., 2001). 
 
Les mélangeurs statiques sont utilisés dans plusieurs types de réactions surtout pour 
les systèmes gaz-liquides, où la présence de contaminant à la surface réduit notablement les 
transferts de matière dans la phase liquide ainsi que la vitesse de coalescence de bulles (Al 
Taweel et al., 2005). Ils sont utilisés aussi pour l’inversion de phases (Akay, 1998). 
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Le CSE-XR (Documentation Fluitec) est un cas particulier de mélangeur statique 
(Figure I.9). Il est plus particulièrement utilisé pour le conditionnement en température de 
fluides très visqueux en régime laminaire. Il permet le maintien d’une homogénéité contrôlée 
et d’un écoulement piston. Les raisons de ces performances reposent sur la géométrie 





Figure I.9 : le réacteur-échangeur CSE-XR 
 
La Figure I.10 positionne le réacteur CSE-XR par rapport aux autres appareils 
traditionnels en termes de capacité d’évacuation de la chaleur en fonction de la taille de 
l’appareil. Il est évident que le CSE-XR présente un grand intérêt surtout quand il s’agit de 




                                                                                                  
1- CSE-XR 
                                                                                                  
2- Mélangeur statique 
                                                                                                  
3- Cuve agitée 
                                                                                                  




Figure I.10 : Chaleur échangée en fonction du volume 
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Des études menées sur un réacteur CSE-XR et effectuées avec du sirop de glucose 
avec des viscosités entre 10 Pa.s et 100 Pa.s, ont montré un comportement piston du 
réacteur-échangeur (Figure I.11). 
 
.  
Figure I.11 : Distribution de temps de séjour dans un CSE-XR 
 
I.4.4. Les réacteurs-échangeurs à plaques 
 
Il existe une large variété de réacteurs-échangeurs à plaques. Ils peuvent être 
classés selon la technologie mise en jeu pour joindre les différentes plaques dont ils sont 
composés, comme les techniques de brasage ou de diffusion ou encore l’utilisation de joints.  
 
Les principaux avantages de ces réacteurs-échangeurs par rapport au réacteur agité 
traditionnel sont : 
 
 une utilisation plus efficace de la matière première donc une meilleure 
productivité et des produits plus purs, 
 une meilleure maitrise de l’énergie quand la chaleur de la réaction est 
récupérée, 
 la réduction du traitement en aval des procédés comme les séparations, 
 l’élimination des tuyaux de raccordement et donc de zones stagnantes et du 
besoin de redistribution des réactifs, 
 la minimisation du risque d’emballement thermique, 
 une production en continu, 
 un procédé plus petit et moins onéreux, 
 une réponse rapide aux changements de conditions opératoires, 
 un meilleur contrôle de la température. 
 
Dans ce qui suit nous allons présenter différents types de réacteurs-échangeurs 




CSE-XR / Nombre de Bodensteiner =120 
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1.4.1.1 La technique de diffusion 
 
La technique de liaison par diffusion est une alternative à la technique de brasage ou 
de soudure. Le mécanisme principal de cette technique est l’inter-diffusion des atomes à 
travers l'interface. Elle est conduite dans le vide ou dans une atmosphère inerte (azote, 
argon ou hélium normalement sec) afin de réduire l'oxydation des métaux nuisible à l’état 
des surfaces. Afin de lier deux surfaces solides, le processus est mené à une température 
élevée (environ 50% à 90% du point de fusion absolu du matériau à lier) et en employant 
une pression pendant un temps s'étendant de quelques minutes à quelques heures. 
 
Le point commun entre les exemples de réacteurs-échangeurs cités dans cette 
catégorie, est l’utilisation de cette technique pour lier les plaques de l’appareil. 
 
Le réacteur HEX  
 
Le réacteur HEX (heat exchanger reactor) (Phillips et al., 1997), combine les 
opérations de réaction et d’échange thermique dans une seule unité compacte (Figure I.12). 
 
Les circuits du réacteur HEX sont équipés avec des promoteurs de turbulences sous 












Figure I.12 : Le réacteur HEX 
 
Le réacteur-échangeur HEX permet la récupération de la chaleur de réaction, ce qui 
a un impact important sur la sélectivité et qui permet de garder la zone réactive à une 
température de réaction optimale. On peut ainsi réaliser des gains et des bénéfices 
importants : énergétiques en aval de la réaction, dans les étapes de séparations, dans le 
stockage des produits et des matières premières, au niveau des effets sur l’environnement et 
de la sécurité du procédé. En termes d'environnement, les avantages prévus incluent des 
économies d'énergie de 40 jusqu’à 70% quand les réacteurs batch conventionnels sont 







de la chaleur 
Liquide de 
refroidissement 
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La technologie HEX a déjà fait ses preuves comme étant une alternative rentable du 
réacteur agité continu pour des réactions exothermiques rapides à une seule ou deux 
phases liquides et des petits niveaux de production (Phillips et al, 1997). Elle est maintenant 
étudiée pour être généralisée aux procédés faisant intervenir plusieurs phases. 
 
En collaboration avec Chart Heat Exchangers LP, le groupe BHR a amélioré le 
réacteur HEX en développant un réacteur-échangeur à diffusion nommé le Marbond™ 
(Phillips, 1999) (Figure I.13). La construction interne de ce réacteur comporte un empilement 
de plateaux qui sont gravés photo-chimiquement à l'eau pour former une série de fentes ou 
de circuits. La Figure I.14 montre un exemple d'un de ces plateaux. Ces réacteurs offrent la 
possibilité d’injecter le réactif secondaire à différents points du réacteur. Le dégagement de 
chaleur dû à la réaction est évacué à travers plusieurs couches, situées à proximité 
immédiate des circuits de refroidissement. Ainsi, il est possible d'évacuer très rapidement la 
chaleur formée par la réaction.  
 
BHR group a testé le MarbondTM en menant quelques réactions modèles pour 
qualifier tout d’abord ses capacités thermiques et de mélange. Il s’agit ici de réactions de 
production de colorants : Réaction de 1 - et 2-naphtol avec de l'acide sulfanilique diazoté ou 
de réactions d’hydrolyse. Ils ont ensuite essayé de le qualifier d’un point de vue réactionnel 
en menant une réaction utilisée dans l’industrie : c’est un procédé acrylique de ICI (Phillips et 
al., 1999). 
 
Il reste néanmoins beaucoup d’obstacles à surmonter avant que cette technologie 
soit largement adoptée par l’industrie chimique, bien qu’elle soit basée sur une technologie 
approuvée et testée. On peut en citer quelques-uns, comme les problèmes d’encrassement, 
de corrosion, de dépôt de catalyseur et d’opération à très haute température. 
 
   
    (a)        (b) 
 
Figure I.13 : Vue d’ensemble (a) puis éclatée (b) du MarbondTM 
 
 









Le Printed Circuit Heat Exchangers (PCHEs), développé par Heatric, est un 
échangeur compact. Les plaques métalliques sont travaillées selon un processus de gravage 
chimique à l'eau-forte et liées par diffusion (Figure I.15). Cette technologie a été caractérisée 
hydrodynamiquement par Tsuzuki et al. (2006) qui ont démontré sa capacité à générer de 
faibles pertes de charges. Cette technologie est bien établie dans les industries 
pétrochimiques et de raffinage d'hydrocarbures pour des applications qui s'étendent du 
refroidissement ou de la compression de gaz et de la commande de point de condensation 








Figure I.15 : Le réacteur PCHE 
 
Les caractéristiques principales des réacteurs-échangeurs PCHE sont résumées 







Plaques montrant les canaux 
gravés chimiquement 
Les plaques sont empilées 
et collées par diffusion 
Les plaques forment un corps 
solide 
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Gamme de production 1 kg à 60 tonnes  
Pression maximale admissible  650 bar  
Température maximale 
admissible 
de 2 °K à 1160 °K  
Superficie maximale  10000 m2 par PCHE  
Surface spécifique 1300 m2.m-3 à 100 bar  
 650 m2.m-3 à 500 bar  
Efficacité de l’échangeur de 
chaleur  
Jusqu’à 98%  
Coefficients de transfert 
thermique globaux typiques 
BP (gaz) 500 – 1.000 W.m-2.K-1  
HP (gaz) 1000 – 4000 W.m-2.K-1  
Eau/Eau 7,000 - 10000 W.m-2.K-1 
Epaisseur des plaques  0.5 mm à 5.0 mm  
Largeur des passages des 
fluides 
0.5 mm à 5.0 mm 
Gamme de Reynolds  Gaz : 1000 - 100000 
Liquides : 10 - 5000  
 
Tableau I.6: Caractéristiques du réacteur-échangeur PCHE 
 
Un des dérivés de l’échangeur (PCHE) est le In Passage Printed Circuit Reactor (IP 
PCR) (Figure I.16). Il exploite une des principales caractéristiques du PCHE : un écoulement 
piston, pour permettre une intégration dans le même appareil et dans la même opération de 
la réaction chimique, du mélange de liquides et du transfert thermique. 
 
Les principaux avantages du réacteur-échangeur IP PCR sont le contrôle de la 
température et un bon mélange : 
 
Contrôle de température : 
 
Les possibilités d’injection de plusieurs fluides dans les réacteurs-échangeurs IP PCR 
permettent à la zone de réaction d'être liée à différentes zones d'échange thermique (Figure 
I.17). Ces zones peuvent exécuter des fonctions distinctes telles que le préchauffage et le 
refroidissement des réactifs. Si la réaction est endothermique ou exothermique, la zone de 
réaction peut inclure un fluide d'échange thermique qui peut ajouter ou enlever la chaleur 
selon l’effet souhaité. Les réactions exothermiques rapides (par exemple les oxydations 
directes, nitrations) tireront un bénéfice particulier de la commande précise de température 
disponible dans ces appareils augmentant ainsi le rendement et la conversion de la réaction. 
 
Mélange des réactifs : 
 
L'injection des réactifs sur différents étages peut être réalisée en gravant à l'eau à 
grande pression un réseau de canaux de distribution des liquides dans les plaques (Figure 
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I.18). Ainsi le mélange se fait au fur et à mesure de l’ajout des réactifs. Le mélange de 
plusieurs fluides ou le mélange par étapes d'un réactif à des points intermédiaires peut être 
réalisé en employant d'autres ensembles de distributeurs qui sont alimentés 




     
 













Figure I.18 : Les possibilités de mélange et d’injection du IP PCR 
 
Une deuxième extension du réacteur-échangeur PCHE est le Multiple Adiabatic Bed 
Printed Circuit Reactor (MAB PCR) (Figure I.19). Ce réacteur-échangeur est adapté aux 
réactions catalytiques hétérogènes. Le fonctionnement du MAB PCR propose une 
séparation efficace des fonctions du transfert thermique et de la réaction chimique, 

























Figure I.19 : Le réacteur MAB PCR 
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Le MAB PCR combine deux technologies établies : l’alternance de lits de réaction 
catalytique et d’échangeurs de chaleur. Le réacteur-échangeur convient alors à des 
applications qui s’étendent des procédés du traitement des combustibles à des productions 
de chimie fine. 
 
Le design et les techniques de fabrication du MAB PCR offrent en plus les 
caractéristiques suivantes :  
 
 le lit de catalyseur possède de grandes surfaces d'écoulement et de courtes 
trajectoires, permettant l'utilisation de plus petits grains de catalyseurs avec 
une plus grande efficacité, 
 le découplage du transfert thermique et des volumes de catalyseur, de telle 
façon que l'un ne détermine pas la taille de l’autre.  
 
Ces deux types de réacteurs-échangeurs (Marbond et PCHE) présentent une surface 
spécifique meilleure que celles des échangeurs à tubes et à calandres. La Figure I.20 donne 
une vue générale des surfaces spécifiques et des diamètres hydrauliques typiques de 
quelques échangeurs de chaleur. 
 
Surface spécifique (m2.m-3) 
 
Figure I.20 : Surface spécifique de quelques échangeurs en fonction du diamètre 
hydraulique (Reay, 2002) 
S+THX : échangeurs à tubes et à calandres 
PHE : échangeur à plaques 
 




Le réacteur Open Plate Reactor (OPR) (Prat et al., 2003) est une technologie Alfa-
Laval. Il est conçu selon une structure modulaire par blocs (Figure I.21). La plaque du milieu 
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chauffage. Le réacteur possède trois entrées de fluide. La température de ces entrées est 
modulable dans un intervalle de 13 à 140°C. Les pla ques de réaction sont fabriquées en 
PEEK (Polyetheretherketones), matériau thermoplastique résistant aux produits chimiques et 
capable de supporter de hautes températures. Le reste de la structure est en acier 
inoxydable. Les plaques sont placées les unes contre les autres et la cohésion de l’appareil 




Figure I.21 : Schéma du réacteur OPR 
 
 Afin d’évaluer l’efficacité du réacteur-échangeur OPR, plusieurs réactions ont été 
testées :    
 
 une réaction acide-base (Prat et al., 2003),  
 une réaction d’oxydation (Prat et al., 2003, Elgue et al., 2007), 
 une réaction d’estérification (Elgue et al., 2007 ; Benaissa, 2006), 
 une réaction de nitration (Elgue et al., 2007). 
 
 L’étude de ce réacteur montre qu’il possède un comportement piston avec un bon 
mélange des réactifs au point de fonctionnement nominal. Le coefficient de transfert de 
chaleur varie entre 2000 et 2500 W.m-2.K-1. C’est un réacteur-échangeur capable de 




Le réacteur-échangeur à plaques Boostec est un appareil de laboratoire. Il est 
fabriqué à partir d’un matériau innovant : le Carbure de Silicium (SiC). Ce matériau possède 
de nombreux avantages : 
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 une excellente résistance chimique très utile pour la manipulation de milieux 
agressifs ou corrosifs, 
 une grande résistance mécanique (insensibilité à la fatigue mécanique), 
 une stabilité à long terme. 
 
 Le réacteur se compose de 5 plaques procédé. Chaque plaque est prise en sandwich 
entre deux plaques utilité (Figure I.22). La circulation des fluides dans les plaques procédé et 
les plaques utilité est indépendante et se fait à co-courant ou à contre courant selon 




Figure I.22 : Le réacteur-échangeur Boostec 
 
Le Tableau I.7 résume les caractéristiques géométriques de l’appareil : 
 
 Procédé Utilité 
Volume d’une plaque (mL) 11.23 49.62 
Diamètre hydraulique (mm) 2.03 2.03 
Section de passage (mm²) 3.69 3.69 
Longueur développée (mm) 3044 4947 
Périmètre mouillé (mm) 7.27 - 
 
Tableau I.7 : Caractéristiques du réacteur-échangeur Boostec 
 
Une réaction d’oxydation du thiosulfate de sodium a été mise en œuvre au sein du 
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1.4.1.3 Autres exemples 
 
 L’échangeur Chart 
 
Développé pour les applications à fortes pressions et températures et/ou demandant 
de grands gradients de température, l’échangeur de chaleur à plaques soudées (Welded 
plate heat exchanger) (Figure I.23) est un appareil développé par Chart industries. Il est 
composé de plaques en acier inoxydable soudées entre elles. L’échangeur est capable de 
procurer de grands coefficients de transfert de chaleur pour des opérations nécessitant des 
étapes d’ébullition ou de condensation. Les avantages de cet échangeur sont donc : 
 
 la compacité, 
 le fait qu’il soit complètement soudé, 
 son efficacité thermique. 
 
   
 
Figure I.23 : Echangeur à plaques soudées 
 
La gamme de fonctionnement de cet échangeur est très large, Les limites de cette 
gamme de fonctionnement sont représentées sur le Tableau I.8. 
 
Paramètres Limites 
Pression 100 bar 
Température 650°C 
Gradient de température 150°C 
 
Tableau I.8 : Limites de fonctionnement de l’échangeur à plaques soudées 
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Le réacteur-échangeur Corning  
 
Corning est une société spécialisée dans la technologie de verre. Les matériaux de 
Corning ont été utilisés pour le développement d’un microréacteur pour l'industrie chimique 
(Figure I.24). Le Tableau I.9 décrit les caractéristiques majeures de ce réacteur-échangeur. 
 
Les performances de cet appareil ont été testées d’un point de vue thermo-
hydraulique et réactionnel. Plusieurs réactions ont été menées au sein du réacteur-
échangeur Corning. Le laboratoire de génie chimique de Toulouse s’est chargé de tester 
deux types de réactions : la première est une réaction fortement exothermique à cinétique 
rapide : oxydation du thiosulfate de sodium par le peroxyde d’hydrogène, et la deuxième est 
une réaction en phase liquide-liquide à cinétique lente : hydrolyse de l’anhydride acétique. 
D’autres réactions tests ont été élaborées par Corning, il s’agit entre autres de nitration 
(sulfonitrique et acide nitrique) où la quantité de solvant utilisé et le temps de réaction, à 
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Description Un seul circuit de mélange pour un 
maximum de deux réactifs 
Temps de séjour 3 secondes à 100mL.min-1 
Nombre de couches 3 couches, une pour le fluide procédé et les 
deux autres pour le fluide utilité 
Volume réactionnel 5.5 mL 
Volume de l’échangeur 13 mL 
Pertes de charge dans la 
chambre réactionnelle 
800 mbar 
Taille 161*131*8 mm 
Domaine de pression acceptable 
(chambre de réaction) 
Jusqu’à 15 bars 
Domaine de pression acceptable 
(partie échangeur) 
Jusqu’à 6 bars 
Matériau verre 
 




On remarque qu’il existe une large gamme de réacteur-échangeurs susceptibles de 
répondre aux besoins d’intensification. Ces appareils sont soit déjà sur le marché industriel 
soit en cours d’étude pour en améliorer les performances. Le Tableau I.10 reprend les 
différentes réactions mises en œuvre dans les réacteurs-échangeurs cités ci-dessus selon le 
type du milieu réactionnel. 
 
Le Tableau I.11 compare quant à lui les caractéristiques principales des gammes de 
réacteurs-échangeurs étudiés ci-dessus. 




Type du milieu Réaction Appareil Référence 
Aide/base : Acide sulfurique + Soude OPR Prat et al. (2003) 
OPR Prat et al. (2003) 
Elgue et al. (2007) 
Boostec  
Oxydation : Thiosulfate de Sodium + Eau Oxygénée 
Corning  
Corning  Oxydation : Décoloration 
PCHE Phillips et al. (1999) 
Estérification : Acide acétique + Méthanol OPR Benaissa (2006) 
Elgue et al. (2007) 
Aldolisation Corning  
Réaction organométallique Corning  
Condensation Corning  
Photo-oxydation d'un polluant organique : acide salicylique OBR Gao et al. (2003) 
Homogène 
Procédé acrylique de ICI MarbondTM Phillips (1999) 
hydrolyse de l’anhydride acétique Corning  
Hydrolyse du 2,2-dimethoxypropane (DMP) MarbondTM Phillips (1999) 
Production de polymères : Polymérisation du méthylmethacrylate (MMA)  
                                           Inversion d’une suspension d’acrylamide 
OBR Ni et al. (2002) 
Emulisification : Inversion de phases Mélangeur Statique Akay (1998) 




Gaz/Liquide Décontamination des surfaces Mélangeur Statique Al Taweel et al. (2005) 
 
Tableau I.10 : Récapitulatifs des réactions mises en œuvre dans les différents réacteur-échangeurs 
 


























- Liquides  150 (250 pour 
PEEK) 6 Lavage à l’eau Excellente Non 
Plaques brasés > 200 Liquide 
2 phases 
-195 à 650 100 Chimique Bonne Oui 








    Oui 




-200 à 900 > 400 - Excellente Oui 




-200 à 900 > 400 Chimique Excellente Oui 
 









I.4.6 Revue des brevets déposés 
 
Enfin, nous avons procédé à une recherche bibliographique en terme de brevets 
déposés dans le domaine des réacteurs-échangeurs (Tableau I.12). 
 
On constate que la plupart sont très récents et on retrouve, comme on pouvait s’y 
attendre, quelques grands équipementiers issus du monde des échangeurs de chaleur, 



































Equipement Description Constructeur 
Chart heat exchanger 
 
Il comprend des séries de plaques avec des ouvertures qui 
définissent les passages que peut emprunter le fluide 
 
Chart Marston Limited 
 
Brevet déposé le : 10 DECEMBRE 1998 
Dispositif perfectionné d’échange 
et/ou de réaction entre fluides  
 
Un dispositif d’échange entre au moins deux fluides. Selon le type 
de paroi d’échange utilisé, le traitement peut être soit thermique soit 
physique soit les deux. Il permet l’échange de chaleur ou de 
matière par filtrage, séparation, absorption, désorption, l’injection de 
produits ou d’une réaction chimique 
Alfa Laval Vicarb 
 
Brevet déposé le : 31 OCTOBRE 2002 
Plate-frame heat exchanger reactor 
with serial cross-flow geometry  
 
C’est un réacteur-échangeur compact avec de faibles pertes de 
charges. Il est formé d’une série de différentes cellules d'échangeur 
de chaleur rangées en parallèle. 
Ce nouvel arrangement augmente le nombre du Reynolds et 
améliore considérablement le transfert thermique et le mélange des 
réactifs réduisant de ce fait la taille du réacteur par moitié ou plus. Il 
est possible d’injecter les réactifs à plusieurs points. 
James et al. 
Ford Global Technologies LLC 
 
Brevet déposé le : 17 MAI 2005 
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Heat exchanger/reactor apparatus 
 
Le réacteur/échangeur est de type échangeur à tubes et à 
calandre. Chaque tube est garni d’une structure particulière qui 
peut être revêtue de catalyseur. Le catalyseur utilisé est sous forme 
de feuilles enduites de micro-fibres de catalyseur  
La forme du catalyseur conduit à une amélioration de son activité 
volumétrique et à un profil radial de température uniforme. 
 
 
ABB Lummus Global, INC (US) 
 
Brevet déposé le : 13 DECEMBRE 2001 
Dispositif à réacteur 
catalytique/échangeur de chaleur 
 
Il comprend des canaux d’écoulement de fluide réactionnel 
renfermant des générateurs de turbulence. Une partie de la zone 
réactionnelle comprend une couche catalytique destinée à amorcer 
la réaction catalytique souhaitée. (Système de piles à combustible) 
 
Modine Manufacturing Company – US 
 
Brevet déposé le : 02 JUIN 2006 
Active microchannel heat 
exchanger  
 
C’est un échangeur de chaleur à micro-canaux actifs. Il comprend 
une source de chaleur active, une chambre de réaction 
exothermique, une chambre d’échappement et une chambre 





Battelle Memorial Institute, Richland, WA (US) 
 
Brevet déposé le : 13 MARS 2001 
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Multi-stream microchannel device  
  
Cet appareil est destiné à l’échange thermique entre trois courants 
ou plus dans un échangeur de chaleur. Il permet un échange 
thermique de 1W/cm3, des pertes de charges d’environ 0.25 psi/in 






Mathias et al. 
Velocys 
 
Brevet déposé le : 19 FEVRIER 2004 
Microstructure, microreactor, micro 
heat exchanger 
  
Ce microréacteur et un échangeur de chaleur produit par une 
technologie de fabrication par couche. 
Le microréacteur est composé de plaques de réactions, de plaques 








Tabata et al. 
 
Brevet déposé le : 29 JUIN 2006 
Combined heat exchanger and 
reactor component  
 
L'échangeur de chaleur est un échangeur à plaques avec une 
configuration annulaire. L'échangeur a deux canaux tubulaires 
intérieurs et extérieurs perpendiculaires aux plaques. Le réacteur 
est situé au milieu.  
Cet appareil est destiné au secteur automobile 
Herzog et al 
Ballard Power systems AG 
 
Brevet déposé le : 14 OCTOBRE 2003 
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Microcomponent chemical process 
sheet architecture  
  
 
l'invention est un assemblage de microcanaux.  
Chaque micro canal ou groupe de canaux effectue au moins une 
opération unitaire.  
Wegeng Robert. S 
 
Brevet déposé le : 24 AVRIL 1997 
A transverse tubular heat exchanger 




L’échangeur réacteur catalytique est constitué de deux calandres 
concentriques, une enveloppe pour les tubes de l’échangeur, un 
support poreux pour le catalyseur, et un distributeur de gaz poreux. 
C’est un réacteur avec une faible température différentielle dans la 
couche catalytique et une haute activité catalytique. 
Brevet déposé le : 22 JUIN 2006 
 
Tableau I.12 : Description de quelques brevets de réacteurs-échangeurs dont les brevets ont été déposés 




Objectif de ce travail 
 
Nous avons passé en revue quelques-uns des principaux réacteurs-échangeurs qui 
ont vu le jour dernièrement respectant le concept de l’intensification des procédés et dont le 
principal objectif est l’amélioration de la production et des conditions de fonctionnement dans 
l’industrie chimique. Ces appareils sont très variés et leurs différentes technologies donnent 
lieu à un large choix pour un industriel quant à ses éventuels besoins. Il reste néanmoins 
beaucoup à faire dans ce domaine dans le sens où les éventuelles solutions pour 
l’amélioration du mélange, de l’hydrodynamique et du transfert thermique ne sont pas encore 
toutes exploitées. L’enjeu est donc de pouvoir proposer encore plus de diversité dans les 
solutions et ceci nous semble devoir passer par l’optimisation des structures géométriques 
des réacteurs-échangeurs.  
 
Les choix sont divers et variés. Dans ce sens, nous pouvons citer par exemple les 
ailettes à pas décalés ou encore les mousses métalliques. Il est donc primordial avant de 
proposer de telles structures comme une alternative au réacteur batch et dans un cadre de 
réacteurs-échangeurs performants de caractériser ces appareils en termes de mélange, 
d’hydrodynamique, de transfert thermique et de capacités réactionnelles.  
 
Dans cette étude, nous allons ainsi nous intéresser à la caractérisation d’un type 
particulier de procédé intensifié. Il s’agit d’un réacteur-échangeur garni de mousses 
métalliques. L’idée de ce type de garnissage n’est pas nouvelle. Les mousses métalliques 
ont déjà été étudiés par Kim et al., 2000 ; Pavel et al., 2004 qui ont établi des corrélations 
pour les pertes de charges et/ou les transferts thermiques pour plusieurs types de mousses 
métalliques de différentes porosités. Ce garnissage a été comparé plus récemment à un 
autre type d’interne, les ailettes à pas décalés OSF dans une thèse menée au Greth du CEA 
de Grenoble par Sébastien Ferrouillat. Ces travaux ont été soutenus en 2004. Les nôtres se 
situent dans leur continuité. L’objectif de cette thèse était principalement la caractérisation 
des différents paramètres nécessaires à l’optimisation et au dimensionnement d’un 
échangeur-réacteur compact multifonctionnel en termes de pertes de charge, de transfert 
thermique et finalement en tant que réacteur. 
 
Le choix de ce type d’internes a été guidé par le potentiel des mousses de générer de 
la turbulence bénéfique aux transferts thermiques et au mélange. Leur structure ordonnée 
est propice aussi à un écoulement homogène. Le réacteur-échangeur avec des mousses 
métalliques nous semble détenir des capacités assez importantes et significatives. C’est un 
garnissage qui n’a pas encore été complètement caractérisé, surtout en tant que réacteur. Il 
nous a semblé donc intéressant de poursuivre l’étude de Ferrouillat afin de mieux 
comprendre le comportement des mousses métalliques en tant que réacteur-échangeur et 














 DISPOSITIF EXPERIMENTAL ET OUTIL DE 
SIMULATION DU REACTEUR-ECHANGEUR







L’objectif de cette partie est de présenter le détail du banc d’étude du prototype 
d’échangeur-réacteur, les techniques de mesures adoptées ainsi que la réaction chimique 
choisie pour son caractère démonstratif et sa facilité d’analyse. 
 
La section d’essais a été conçue de manière à répondre à plusieurs objectifs de 
caractérisation et à pouvoir mener à bien les différentes études associées : 
 
 étude hydrodynamique par mesure de la distribution de temps de séjour (DTS), 
 étude thermo-hydraulique afin de vérifier les pertes de charges générées par les 
mousses métalliques et de quantifier les coefficients de transfert thermique, 
 mise en œuvre de réactions chimiques exothermiques afin d’évaluer les capacités du 
réacteur-échangeur à évacuer l’énergie produite par des réactions et de qualifier 
l’intérêt de son utilisation du point de vue du rendement des réactions et de la 
sélectivité. 
 
Dans cette partie, nous allons nous intéresser tout d’abord à la technologie des mousses 
métalliques, leurs méthodes de fabrication et nous résumerons les différentes études qui ont 
porté sur la caractérisation de ces mousses. Ensuite nous nous intéresserons à la 
description détaillée du dispositif expérimental.   
 
II.1.1. Les mousses métalliques : Fabrication et caractéristiques 
 
Les mousses métalliques constituent une classe de matériaux présentant des 
propriétés physiques, mécaniques, thermiques, électriques et acoustiques très 
intéressantes. Leur potentiel a été démontré en tant que structure porteuse de catalyseur et 
pour des applications de génération de vapeur (Banhart, 2000), mais leur utilisation en tant 
qu’interne dans les échangeurs-réacteurs n’a pas fait l’objet d’études complètes bien qu’elles 
soient apparues sur le marché depuis une cinquantaine d’années. Ce n’est que très 
récemment que plusieurs auteurs (Boomsma et al., 2003, Kim et al., 2000, Lu et al. 1998) 
ont commencé à s’intéresser à la caractérisation des mousses métalliques et à la recherche 
du meilleur moyen d’en tirer le plus grand profit. 
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Les mousses métalliques sont fabriquées selon des techniques très variées. On peut 
citer : l’agglomération métallique, le dépôt métallique par évaporation, le dépôt électrolytique 
ou la dépôt chimique en phase vapeur (CVD).  
 




La méthode d'agglomération métallique consiste à mettre en suspension des 
particules métalliques sous la forme d’une boue puis d’incorporer une mousse en polymère. 
Le squelette de la mousse se vaporise pendant le traitement par la chaleur et les particules 
métalliques s’agglomèrent pour créer le produit final. Cette méthode est connue pour être 




La méthode CVD utilise le dépôt chimique d'un réactif gazeux dans une chambre 
sous vide afin de déposer le matériau sur un substrat chauffé (polymère ou 
carbone/graphite, en fonction du matériau considéré et donc de la température du procédé 
de dépôt). Dans cette méthode, la production est limitée par la vitesse à laquelle le matériau 
se dépose sur le substrat, elle est cependant préconisée pour la production de mousses à 




L'infiltration en métal fondu est utilisée pour fabriquer des mousses en aluminium et 
en cuivre. Avec cette méthode, le précurseur est enduit d'une enveloppe en céramique et 
emballé dans un moule de sable. Le moule est chauffé pour décomposer le précurseur et 
durcir la matrice du moule de sable. Le métal fondu est alors infiltré sous l’effet de la 
pression dans le moule, remplissant ainsi les vides de la matrice d’origine. Après 
solidification, le matériau est cassé libérant le moule. La méthode a l'avantage de produire 
des mousses de différents métaux et alliages couramment utilisés avec une structure solide. 
Cependant, le processus exige plusieurs étapes de transformation et un équipement 
spécialisé, et par conséquent ne se prête pas aux procédés de production de masse.   
 
Moussage des métaux fondus par injection de gaz  
 
Cette méthode (Banhart, 2000) est utilisée essentiellement pour la production des 
mousses en aluminium. Selon le processus décrit schématiquement (Figure II.1.1), le 
carbure de silicium, l’oxyde d’aluminium, ou les particules d’oxyde de magnésium sont 
employés pour augmenter la viscosité de la fonte. Par conséquent, la première étape 
consiste en la préparation d'une fonte en aluminium contenant une de ces substances, 
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constituant ainsi une matrice métallique. Cette étape exige des techniques de mélange 
spécifiques afin d'assurer une distribution uniforme des particules. Une variété d'alliages 
d'aluminium peut être employée. La fonte est moussée dans une deuxième étape en 
injectant des gaz (air, azote, argon) à l'aide d’impulseurs tournants, spécifiquement conçus 
ou des becs vibrants. Ceux-ci produisent des bulles de gaz très fines uniformément 
distribuées dans la fonte. Le mélange visqueux résultant des bulles et de la fonte en métal 
flotte jusqu'à la surface du liquide où il se transforme en mousse liquide assez sèche. La 
mousse est relativement stable, du fait de l’existence de particules en céramique dans la 
fonte. Elle peut ainsi être retirée de la surface liquide (à l’aide d’un convoyeur par exemple) 
avant refroidissement et solidification. La densité des mousses métalliques en aluminium 





Figure II.1.1 : Processus de moussage des métaux fondus 
 
En conclusion, la méthode d’agglomération métallique semble être la plus appropriée 
pour une production massive. En effet, l'équipement de production nécessaire peut être 
facilement automatisé et les rendements sont de haute qualité, ce qui conduit à des 
mousses métalliques peu coûteuses et répondant à une grande variété d'applications. 
 
II.1.1.2 Caractéristiques générales 
 
Il existe différentes sortes de mousses métalliques (aluminium, cuivre et nickel) qui se 
présentent sous forme d’une structure ouverte « open cell » (Figure II.1.2.a) ou de structure 
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(a) (b) 
 
Figure II.1.2 : Mousses métalliques de type structure ouverte (a) ou fermée (b) 
 
Les mousses métalliques de type « open cell » sont les seules adaptées pour la 
conception d’échangeurs de chaleur puisqu’on a besoin de faire circuler le fluide à l’intérieur 
de la mousse.  
 
La structure des mousses métalliques (Figure II.1.3), se compose ainsi de ligaments 
formant un réseau de cellules en dodécagones reliées entre elles. Les cellules sont 
orientées aléatoirement et la plupart du temps homogènes en terme de taille et de forme. 
Les bords triangulaires de chaque cellule sont creux (Figure II.1.3.b), c’est un résultat de la 
technique de fabrication. La taille de pore peut varier entre 0,4 mm et 3 mm, et la densité 
nette de 3% à 15% de la densité d’un solide du même matériau.  
 
 
(a)         (b) 
Figure II.1.3 : Images de la structure réticulée des mousses métalliques (FeCrAlY) 
 
Les matériaux sont donc de structure réticulée à cellules ouvertes où les cavités 
couvrent plus de 95% du volume total. Cela explique le très petit ratio de poids comparé au 
matériau plein, une incroyable rigidité et résistance et surtout ce matériau offre une grande 
surface spécifique.  
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Pour toutes ces raisons, des échangeurs constitués à partir de mousses métalliques 
commencent à être étudiés. Les principaux avantages attendus des mousses métalliques 
(Ferrouillat, 2004) sont : 
 
 une surface spécifique très élevée (entre 900 m2/m3 et 4000 m2/m3) et un 
excellent coefficient de transfert de chaleur, 
 des chemins d’écoulement non linéiques permettant un très bon mélange, 
 une grande gamme de variétés de mousse en termes de porosité et de 
matériaux (cuivre, nickel, chrome, aluminium…) pour diverses applications (de 
–100°C à 400°C), 
 un support de catalyseur à grande surface spécifique. 
 
En revanche ce type de géométrie présente quelques inconvénients : 
 
 des pertes de charge potentiellement importantes, 
 des difficultés pour obtenir une connexion correcte entre la mousse et la paroi 
interne de l’échangeur, ce qui entraîne une efficacité d’ailette relativement 
faible, 
 une sensibilité au colmatage. 
 
II.1.1.3. Caractéristiques thermo-hydrauliques 
 
Les écoulements dans des médias poreux ont été étudiés depuis 1856 en particulier 
par Darcy (1856), qui a mis en évidence que les pertes de charges dans un milieu poreux se 
comportent comme une fonction linéaire de la vitesse d’écoulement et de la perméabilité du 
matériau utilisé. Plusieurs études ont été réalisées par la suite afin de caractériser le 
comportement thermo-hydraulique des mousses en termes de pertes de charge et de 
coefficient de transfert ainsi qu’en terme de micro-mélange. 
 
II.1.1.3.1 Les pertes de charge 
 
La qualification des pertes de charge au sein des mousses métalliques a fait l’objet 
de nombreuses études. Nous allons exposer ici les résultats de trois des principales 
références dans ce domaine que sont les travaux de Boomsma et al. (2003), Ferrouillat 
(2004) et Kim et al. (1998). 
 
Afin d’évaluer l’évolution du coefficient de frottement en fonction de la vitesse de 
circulation du fluide dans les mousses métalliques, Boomsma et al. (2003) ont étudié un 
échangeur de chaleur garni de mousses métalliques de différentes porosités (92 et 95%) et 
différents niveaux de compression (de 2 à 8 fois). En effet, les mousses ont été 
compressées par un facteur M qui est le rapport entre la hauteur de la mousse avant et 
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après compression. Ainsi la porosité de la mousse résultante est différente de sa porosité 
initiale tel que : 
 
( )initialecompressé M εε −−= 11                                II.1.1 
 
Ainsi une mousse 92-04 fait référence à une mousse d’une porosité initiale de 92% et 
à un degré de compression de 4. Les résultats des pertes de charge ∆P et des pertes de 
charge par unité de longueur ∆P/L en fonction de la vitesse sont représentés sur la Figure 
II.1.4 classées par niveau de compression. La vitesse est calculée ici à partir du débit 
volumique et de la section de passage du canal où sont placées les mousses. Nous 
remarquons que ce sont les mousses les plus poreuses qui présentent les pertes de charge 
les plus faibles, exception faite des mousses 92-02 qui dérogent à cette règle. Nous 
remarquons également que l’augmentation du facteur de compression M entraine une 
augmentation des pertes de charges.  
 
Figure II.1.4 : ∆P (à droite) et ∆P/L (à gauche) en fonction de la vitesse d’écoulement pour 
les échangeurs avec mousses métalliques selon Boomsma et al. (2003) 
 
Boomsma et al. (2003) ont remarqué aussi que les mousses brasées présentent une 
augmentation de la résistance à l’écoulement par rapport aux mousses non brasées, ceci 
étant dû à la détérioration des cellules à la surfaces des mousses par l’effet du brasage. 
 
Ferrouillat (2004) a étudié trois types de mousses (Figure II.1.5) :  
 
 les mousses ERG 20ppi* en aluminium, 
 les mousses SCPS 20ppi*  en cuivre, 
 les mousses ERG 45ppi* en cuivre. 
*ppi : pore par inch 





Figure II.1.5 : Différents types de mousses métalliques étudiées par Ferrouillat (2004) 
 
 




Tableau II.1.1 : Caractéristiques géométriques de mousses métalliques étudiées par 
Ferrouillat (2004) 
 
* : Les mousses SCPS sont à fibres creuses. La porosité présentée ci-dessus inclut le vide dans les 
fibres de la mousse. 
** : Les diamètres de fibres des mousses ont été évalués par analyse d’image de microscope des 
mousses. 
 
Pour mener des expériences de caractérisation thermo-hydraulique, un pilote en 
canal rectangulaire a été utilisé (Tableau II.1.2), dans lequel les mousses ont été insérées. 
 
Paramètres Valeurs 
Hauteur  6,35 mm 
Largeur 75 mm 
Longueur 1 m 
Diamètre hydraulique  11,7 mm 
 
Tableau II.1.2: Dimensions caractéristiques du canal rectangulaire 
 
 Chap.II-Partie.1 : Description du dispositif expérimental 56 
  
 
Ferrouillat a ainsi évalué les pertes de charge générées par les mousses métalliques 
et des corrélations pour redéfinir le facteur de Fanning modélisant les pertes de charge 
(Equations II.1.2 à II.1.4) ont pu être établies : 
 







f +=          valable pour 78.Re9.1 21 ≤≤ Da              II.1.2 
 







f +=           valable pour 96.Re1 21 ≤≤ Da               II.1.3 
 







f +=           valable pour 61.Re6.0 21 ≤≤ Da    II.1.4 
 
Nous rappelons que le nombre de Darcy s’écrit en fonction de la perméabilité B et de 
la hauteur de la mousse H (Equation II.1.5). Il a été introduit ici pour prendre en compte les 
effets de la hauteur de la mousse. 
 
 2H
BDa =                      II.1.5 
 
La perméabilité se déduit à partir de la loi de Darcy, pour des nombres de Reynolds 








                     II.1.6 
 
 Avec :  U    : vitesse caractéristique de l’écoulement (m.s-1) 
   µ    : Viscosité du fluide (Pa.s) 
   L    : Longueur du canal (m) 
   ∆P : Pertes de charge (Pa) 
 
La Figure II.1.6 représente le groupe adimensionnel (f.Da1/2) en fonction du groupe 
adimensionnel (Re.Da1/2).  
 
 




Figure II.1.6 : (f.Da1/2) en fonction du (Re.Da1/2) pour les trois mousses métalliques étudiées 
par Ferrouillat (2004) 
 
Cette étude a permis de montrer que le diamètre de pores semble être le paramètre 
caractéristique pour la prédiction des pertes de pression générées par les mousses 
métalliques, spécificité déjà établie par Kim et al. (1998) qui ont montré lors de leurs études 
de trois mousses différentes ERG 10, 20 et 40 ppi, que la prise en compte de la perméabilité 
de la mousse, proportionnelle au diamètre de pore au carré, constitue une approche 
satisfaisante pour caractériser les performances hydrodynamiques des mousses 
métalliques. 
 
II.1.1.3.2 Les transferts thermiques 
 
Utilisées au sein d’échangeurs-réacteurs compacts, les mousses métalliques offrent 
une importante surface spécifique. De plus, la structure homogène et isotrope de ce type de 
géométrie est un atout important pour l’obtention d’un écoulement homogène. Cette même 
structure, de par le cisaillement de l’écoulement qu’elle engendre, peut être utilisée comme 
générateur de turbulence et de mélange afin d'accroître les transferts de chaleur et de 
matière. 
 
Boomsma et al. (2003) se sont intéressés à l’étude des performances thermiques des 
mêmes mousses métalliques décrites dans la partie pertes de charge. La Figure II.1.7 
montre l’évolution du nombre de Nusselt pour le même échangeur cité ci-dessus, en fonction 
de la vitesse d’écoulement du fluide procédé. Nous remarquons tout d’abord l’amélioration 
des performances thermiques des mousses par rapport à un tube vide illustrée par des 
carrés vides cochés. Nous observons aussi que pour des faibles valeurs de la vitesse du 
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fluide procédé, jusqu'à 0,729 m/s, l'échangeur de chaleur en aluminium 92-06 offre les plus 
grandes valeurs de Nusselt, mais à partir de cette vitesse il semble perdre de ses 
performances pour laisser place à l’échangeur en aluminium 95-04. Le facteur de 
compression semble jouer un rôle différent selon la porosité puisque nous pouvons voir pour 
les mousses initialement à 92% de porosité, une augmentation du nombre de Nusselt avec 
l’augmentation du facteur de compression. Ceci n’est pas vrai pour les mousses à 95% de 
porosité puisqu’on peut voir que les mousses 95-04 sont beaucoup plus performantes que 
les mousses 95-06. Le nombre de Nusselt est donc très influencé par la combinaison du 
facteur de compression et de la porosité de la mousse puisque c’est la mousse 95-04 à un 
niveau de compression moyen et à plus grande porosité qui présente en général les 
propriétés thermiques les plus intéressantes. 
 
 
Figure II.1.7 : Evolution du Nusselt en fonction de la vitesse pour les échangeurs avec 
mousses métalliques selon Boomsma et al. (2003) 
 
L’étude des mousses ERG et SCPS par Ferrouillat (2004) a montré une grande 
capacité de transfert thermique. La Figure II.1.8 montre l’évolution du coefficient de transfert 
thermique en fonction du débit volumique pour les trois types de mousses ainsi que pour un 
tube vide de diamètre hydraulique équivalent de 11mm. On peut constater une amélioration 
d’un facteur 2 à 10 du coefficient de transfert thermique généré par les mousses métalliques 
par rapport au canal vide. Cette intensification des transferts est imputée à la turbulence 
créée par les mousses. La comparaison des deux mousses métalliques SCPS met en 
évidence le fait que les transferts thermiques augmentent lorsque le diamètre des pores de 
la mousse diminue. Cependant, la mousse 20 ppi de la société ERG présente un coefficient 
de transfert thermique supérieur à celui de la mousse 20 ppi SCPS alors que son diamètre 
de pore est supérieur. Ceci s’explique par le diamètre de fibres qui est plus grand que celui 
des mousses SCPS et par des fibres pleines en aluminium. 
 





Figure II.1.8 : Coefficient de transfert de chaleur en fonction du débit volumique 
 
Cette étude thermique a permis également d’établir des corrélations du coefficient de 
Colburn j (Equation II.1.7) en fonction des nombres de Reynolds et de Darcy (Equations 






==                                 II.1.7 
 
 20ppi ERG : 
 
806.0612.0Re0056.0 −−= Daj                   II.1.8 
 
 20ppi SCPS :  
 
814.0628.0Re0026.0 −−= Daj                   II.1.9  
 
 
 45ppi SCPS :  
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La Figure II.1.9 représente le paramètre adimensionnel (j.Da1/2) en fonction de 
(Re.Da1/2) pour les trois mousses métalliques étudiées ainsi que pour la corrélation établie 




787.0574.0Re0159.0 −−= Daj                                II.1.11 
 
A la vue de cette figure, la comparaison des résultats de Kim et al. (1998) avec ceux 
obtenus par Ferrouillat (2004) sur la mousse 20 ppi ERG, qui correspondent à des mousses 
identiques à l’exception d’une différence de hauteur (9mm pour la mousse de Kim et al. et 
6,35mm pour ceux de Ferrouillat), montre une différence d’un facteur 3. Cette différence est 
due au fait que les mousses étudiées par Kim et al. sont brasées alors que celles de 
Ferrouillat sont juste insérées dans le canal, elle se traduit dans les équations du coefficient 
de Colburn établies par Ferrouillat (2004) ainsi que celle de Kim et al. (1998). Nous 
remarquons que le facteur puissance du Reynolds est sensiblement le même, par contre le 
coefficient multiplicateur est plus important pour la corrélation de Kim et al. d’environ un 
facteur 10.  
 
 
Figure II.1.9 : (j.Da1/2) en fonction de (Re.Da1/2) pour les trois mousses métalliques et les 
résultats de Kim et al. (1998) 
 
Il faut toutefois préciser qu’une augmentation des transferts de chaleur est 
accompagnée dans la plupart des cas par une augmentation des pertes de charge. Il est 
donc essentiel de caractériser les performances thermodynamiques et hydrauliques de ces 
géométries afin de pouvoir choisir la structure optimale pour le dimensionnement d’un 
réacteur-échangeur.  
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II.1.1.3.3 Le micro-mélange 
 
L’intensification du transfert de matière est également un des paramètres clés pour le 
bon fonctionnement d’un réacteur-échangeur. Ferrouillat (2004) a ainsi procédé à la 
caractérisation du micro-mélange dans les mousses métalliques en mettant en œuvre une 
réaction parallèle concurrente : iodure-iodate (Villermaux, 1990). 
 
La Figure II.1.10 représente le temps de micro-mélange en fonction de la puissance 
de pompage apporté au système pour les trois mousses étudiées par Ferrouillat (2004). On 
peut constater que la mousse ERG 20 ppi semble la plus performante en terme de micro-
mélange puisque nous pouvons lui attribuer le meilleur temps de micro-mélange pour la 
puissance de pompage la plus faible. 
 
 
Figure II.1.10 : Temps de micro-mélange en fonction de la puissance de pompage 
pour les trois mousses métalliques étudiées par Ferrouillat (2004) 
 
Cette étude a permis aussi d’introduire un second paramètre très important pour la 
caractérisation des mousses métalliques qui est le diamètre de fil. Ce paramètre est 
équivalent a un obstacle devant le fluide et par conséquent plus il est grand plus les 
turbulences vont être fortes et vont améliorer le micro-mélange.  
 
II.1.1.3.4 Synthèse partielle 
 
Les mousses métalliques présentent un fort potentiel en terme d’intensification des 
transferts de matière et de chaleur. Leur grande surface spécifique qui est le ratio entre la 
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surface offerte à l’échange et le volume réactionnel (entre 900 et 2400 m2.m-3) est un atout 
majeur. Les temps de micro-mélange au sein d’appareils garnis de ces inserts sont très 
encourageants pour la mise en œuvre de réactions exothermiques ou endothermiques qui 
demandent un bon mélange des différents réactifs. La sélectivité ne pourrait qu’en être 
améliorée. 
 
Il est donc très important de bien caractériser ces types d’inserts. C’est le but de cette 
étude dans laquelle nous voulons utiliser les mousses métalliques pour développer un 
réacteur-échangeur. 
  
II.1.2. Description du banc expérimental 
 
Dans cette étude nous nous somme intéressés à deux installations dont le principe 
général reste le même mais qui diffèrent d’un point de vue géométrique. Nous détaillerons 
au fur et à mesure de ce paragraphe les raisons qui nous ont poussé à étudier deux 
installations différentes. Dans ce qui suit nous exposerons, en parallèle, les caractéristiques 
de chacune de ces sections d’essais. 
 
II.1.2.1 Caractéristiques générales 
 
La section d’essais est constituée de mousses métalliques qui proviennent de la 
société Porvair Fuel Cell Technology (Haack). Le choix de l’acier inox pour les mousses 
métalliques s’est fait par rapport à leur capacité anti-corrosive et donc leur résistance à 
l’attaque des différents produits qui peuvent être utilisés lors de cette étude ou 
ultérieurement au niveau industriel. Le Tableau II.1.3 résume les principales caractéristiques 






Matière Acier inoxydable 
Nombre de pores par unité de longueur 20 ppi 
Porosité 95% 
Diamètre de pore  ~ 1,016 mm = 0,04 inch 
Nombre de cellules par unité de surface  400 cells/square inch 
Température de fusion  1400 °C 
Conductivité thermique 0,435 W.m-1.K-1 
 
Tableau II.1.3 : Principales caractéristiques des mousses métalliques 
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En régime laminaire, le coefficient de transfert thermique dépend du mode de 
chauffage (température de paroi ou flux de chaleur imposé). Lorsque le régime permanent 
est atteint (les profils de vitesse et de température sont établis), le coefficient de transfert est 
uniquement fonction du mode de chauffage et du nombre de surfaces du canal participant au 
transfert. Les Figure II.1.11 et Figure II.1.12 permettent d’évaluer le nombre de Nusselt en 
régime laminaire pour les deux conditions de chauffage mentionnées ci-dessus et pour 5 cas 
différents du nombre de surfaces participant à l’échange. Dans le premier cas par exemple 
toutes les surfaces du canal participent au transfert, contrairement au cas 3 où seules deux 
des surfaces participent à l’échange (la surface supérieure et inférieure). 
 
 
Figure II.1.11 : Nombre de Nusselt en régime laminaire établi pour un canal rectangulaire 
avec une température de paroi constante sur un ou plusieurs côtés Shah & Bhatti (1987) 
 




Figure II.1.12 : Nombre de Nusselt en régime laminaire établi pour un canal rectangulaire 
avec un flux de chaleur constant sur un ou plusieurs côtés Shah & Bhatti (1987) 
 
Nous pouvons également remarquer sur ces figures l’influence du rapport α des 
longueurs caractéristiques du canal sur les performances thermiques de ce dernier. Quand 
ce rapport est proche de 1 le nombre de Nusselt n’est pas à sa valeur optimale. Il peut par 
contre atteindre des valeurs intéressantes, tout dépendant du nombre de côtés participant au 
transfert, dès qu’on se dirige vers une configuration rectangulaire (a/b≠1). 
 
Après une recherche auprès des vendeurs de mousses métalliques, nous nous 
sommes prononcés pour des mousses métalliques dont les dimensions sont résumées dans 
le Tableau II.1.4. On remarquera qu’il s’agit d’une section carrée. Ce type de géométrie offre 
cependant, des valeurs de Nusselt acceptables, vues les applications envisagées dans cette 
étude.  
 
Paramètres Valeurs (mm) 
Longueur L 300 
Largeur l 36 
Epaisseur e 36 
Diamètre hydraulique Dh 36 
 
Tableau II.1.4 : Dimensions caractéristiques des mousses métalliques du premier dispositif 
expérimental 
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Pour le second dispositif expérimental, et après analyse de plusieurs paramètres 
pouvant améliorer le fonctionnement de l’installation, nous avons choisi de réduire la section 
de passage du réacteur-échangeur et de travailler avec de plus grandes longueurs d’internes 
(Tableau II.1.5) et ce pour plusieurs raisons :  
 
 les vitesses d’écoulement dans le premier dispositif expérimental sont très 
petites (de l’ordre de 10-3 m.s-1), alors qu’avec ce nouveau dispositif on peut 
travailler avec des vitesses à l’intérieur du tube de l’ordre de 10-2 à 10-1 m.s-1, 
 le rapport de la longueur du canal et de son diamètre hydraulique pour le 
premier dispositif (L/Dh) est de l’ordre de 8. Cette valeur peut etre insuffisante 
pour atteindre un régime établi. Souvenons nous que la valeur minimale du 
rapport L/Dh nécessaire pour pouvoir parler d’un régime d’écoulement établi à 
l’intérieur d’un canal vide est de 60, 
 le rapport α des longueurs caractéristiques du canal pour le premier dispositif 
est égal à 1. Cette valeur n’est pas la plus judicieuse d’un point de vue 
performances thermiques. Ce rapport est égal à 0,85 pour le second dispositif 
expérimental. 
 
Paramètres Valeurs (mm) 
Longueur L 300 
Largeur l 7 
Epaisseur e 6 
Diamètre hydraulique Dh 6.5 
 
Tableau II.1.5 : Dimensions caractéristiques des mousses métalliques du second dispositif 
expérimental 
 
Le canal qui contient la mousse métallique est rectangulaire. Il est en acier 

















Figure II.1.13 : Canal rectangulaire enveloppant la mousse pour le premier (a) et le second 
dispositif expérimental (b) 
 
Ces dispositifs sont destinés à une utilisation en tant que réacteur, le but étant de 
pouvoir mettre en œuvre différents types de réactions qu’elles soient à cinétiques rapides ou 
lentes. Il est clair que le temps de séjour à l’intérieur de chaque module de mousse présenté 
ici n’est pas toujours suffisant pour réaliser ces réactions. On pourrait alors augmenter le 
temps de séjour en associant plusieurs modules de mousses en série. Cette option est 
certes réalisable à un niveau industriel et encore il faut éviter des longueurs infinies de 
mousses, mais sa mise en place au niveau d’un laboratoire s’avère compliquée. Egalement 
pour des raisons économiques, nous avons choisi de mettre en place une boucle de 
recirculation. En effet, nous avons pris deux sections identiques de chaque module de 
mousse que nous avons monté en série formant ainsi une boucle de recirculation (Figure 
II.1.14). Cette disposition va permettre de maitriser le temps de séjour des réactifs dans le 
réacteur à l’échelle expérimentale. En effet plus on laisse les réactifs circuler dans la boucle 
plus on augmente leur temps de séjour dans l’appareil. L’étude du réacteur-échangeur 
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A ce niveau de la mise en place du banc expérimental, nous avons rencontré une 
difficulté concernant le moyen à mettre en œuvre afin de limiter les zones mortes et les 
passages préférentiels qui peuvent être générés au niveau du contact entre la mousse et la 
paroi du canal. A cet effet il existe plusieurs techniques, on pourra citer par exemple le 
serrage, le brasage ou l’utilisation de colles. 
 
Lors de l’étude de Ferrouillat (2004), la méthode du serrage a été choisie. En effet, 
les mousses ont été insérées en force mais sans brasage dans le canal rectangulaire. 
L’étude hydraulique de ce montage a montré l’existence de court-circuits (Figure II.1.15) qui 
sont dus à une irrégularité au niveau de la découpe des mousses.  
 
Figure II.1.15 : Signal brut de DTS pour les mousses Ferrouillat 2004 
 
Les mousses métalliques que nous avons utilisées présentent également quelques 
irrégularités au niveau de la découpe. Afin d’éviter les problèmes de passages préférentiels, 
nous avons opté pour deux méthodes. Pour le premier dispositif expérimental, nous avons 
choisi de coller les mousses au support métallique à l’aide d’une colle métallique Loctite 
(Annexe 1). L’intérêt principal de cette colle est de combler les irrégularités superficielles de 
la mousse. Sa texture pâteuse permet d’éviter de boucher les cellules de la mousse 
métallique et le fait qu’elle soit métallique permet d’éviter une résistance thermique de 
contact supplémentaire. Il faut signaler que nous avons choisi une colle irisée en acier afin 
de garder les mêmes propriétés physiques que celles du support métallique utilisé. En ce qui 
concerne le second dispositif et qui présente une section de passage très réduite nous 
avons inséré en force les mousses dans le canal en aluminium. 
 
Le canal du second dispositif expérimental a une longueur de 1m. Il est composé de 
trois modules de mousse de 30 cm chacun, entre chaque mousse nous avons laissé un 
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espace de 2 cm afin de pouvoir insérer des sondes de température et pouvoir suivre 
l’évolution de la température le long du réacteur. La Figure II.1.16 illustre la disposition des 














Figure II.1.16 : Disposition des mousses métalliques dans le réacteur pour le second 
dispositif expérimental 
 
Le banc d’essais comporte deux circuits (Figure II.1.17 et Figure II.1.18) : 
 
 un circuit primaire où circule le fluide procédé et où se dérouleront les 
réactions ; 
 un circuit secondaire qui enveloppe deux des quatre surfaces de la mousse 
pour le premier banc expérimental et les quatre surfaces d’échange pour le 
second. Il permet de réguler la température des différents modules de mousse. 
Ce circuit est alimenté par l’eau du réseau. Le circuit utilité du premier banc a 
été usiné et creusé dans les deux plaques latérales qui enveloppent la mousse 
(Figure II.1.19), de façon à réduire la résistance thermique due à l’épaisseur 
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Le banc comprend : 
 
 un débitmètre électromagnétique balayant une gamme de débit de 0 à 2720 
kg.h-1, 
 une pompe à lobes modèle IC10/0005/12 permettant d’obtenir un débit 
maximum de 500 L.h-1, 
 des vannes trois voies. 
 
Dans cette étude, il va s’agir en un premier lieu de caractériser les mousses 
métalliques d’un point de vue hydraulique et thermique. Les Figure II.1.20,  
Figure II.1.21 et Figure II.1.22 montrent l’emplacement des instruments prévus à cet 
effet : 
 
 un capteur de pression différentielle Rosemount permettant de quantifier les 
pertes de charge générées par un module de mousse métallique, 
 des sondes de température PT100 et des thermocouples à différents 
emplacements : à l’entrée et à la sortie de chaque module de mousse 
métallique, à l’entrée et à la sortie des circuits utilité associés et également à 
plusieurs emplacements du réacteur, 
 deux sondes toroïdales de conductivité à passage intégral de marque 
ROSEMOUNT modèle 245-01-12-SS-PK-EP-ZZ, dont le diamètre de la ligne 
est de 1/2" et qui permettent une mesure de conductivité entre 0-100µS.cm-1 
et 0-2S.cm-1. Ces sondes sont placées en entrée et sortie d’un des modules 
de mousse métallique et vont permettre de caractériser le comportement 
hydraulique de ce module seul et de la totalité de la boucle, 













































































































































Figure II.1.22 : Eléments de mesure d’un module de mousse métallique dans le second 
dispositif expérimental 
 
TI  : Sonde de température 
C  : Sonde de conductivité ou spectromètre 
S  : Spectromètre 
PI : Sonde de pression 
FI : Débitmètre 
 
II.1.2.3 Etude hydrodynamique  
 
La qualification hydraulique de l‘installation passe par une mesure de la distribution 
du temps de séjour. Le temps réel que reste un fluide dans l’installation peut en effet être 
différent du temps moyen de séjour (Volume/Débit) en fonction du type d’écoulement à 
l’intérieur de l’installation. Cette qualification de la distribution du temps de séjour se base sur 
deux méthodes différentes selon la section d’essai envisagée. 
 
Premier banc expérimental 
 
La qualification de la distribution du temps de séjour sur ce banc se fait par la mesure 
de la conductivité d’un traceur injecté en entrée de la mousse métallique. 
 
Le système d’injection (Figure II.1.23.a) se compose d’un raccord en « T » permettant 
l’injection du traceur à l’aide d’une seringue au travers d’un septum en entrée de la section 
d’essai située sur la partie supérieure de la mousse. 
 
Le traceur choisi est du Chlorure de Sodium (NaCl) de masse molaire de 58,44  
g.mol-1. Les signaux en entrée et en sortie sont détectés et enregistrés au cours du temps à 
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   (a)               (b) 
 
Figure II.1.23  : Système d’injection du traceur (a) et sonde de conductivité (b) 
 
Deuxième banc expérimental 
 
Pour cette section d’essai, nous avons choisi d’utiliser une acquisition par 
spectrométrie. En effet, au vu des longueurs caractéristiques de ce dispositif (section de 
passage réduite), il n’est plus possible d’utiliser les sondes de conductivité dont le bon 
fonctionnement nécessite un volume de fluide assez important par rapport au volume 
réactionnel de ce dispositif.  
 
La spectrométrie dite aussi spectrométrie atomique étudie les émissions ou 
absorption de lumière par l'atome libre, c'est à dire lorsque celui-ci voit son énergie varier au 
cours du passage d’un de ces électrons d'une orbite électronique à une autre.  
 
L’agent colorant utilisé pour cette étude est le bleu de bromothymol (BBT). En effet ce 
produit possède une longueur d’onde λ ≈ 615 nm dans le domaine du visible. Une solution 
concentrée de 5g.L-1 a été utilisée afin de pouvoir injecter une infime quantité de produit (par 
rapport au débit utilisé) et d’avoir un pic en entrée le plus proche possible d’un Dirac. 
 
La caractérisation hydraulique de ce second dispositif a été faite en utilisant l’eau du 
réseau comme fluide procédé. Nous avons placé une sonde de spectrométrie en entrée et 
en sortie du réacteur (Figure II.1.24). Les cellules de mesure sont des cellules en verre avec 
des faces rectangulaires qui permettent la réflexion du spectre de lumière (Figure II.1.25). Le 
diamètre intérieur des cellules (6mm) est très proche du diamètre hydraulique du second 
dispositif. L’injection du colorant se fait à l’aide d’une seringue et d’un septum placé avant la 
première cellule de spectrométrie (Figure II.1.26). 
 













Figure II.1.26 : Système d’injection du traceur 
Réacteur 
Spectromètres 
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Les différents signaux sont traités par la suite à l’aide du logiciel DTS420Pro 
commercialisé par PROGEPI. Il permet la construction de modèles représentatifs à l’aide 
d’un arrangement de réacteurs idéaux tels que parfaitement agité ou piston. Ainsi à partir 
d’un signal d’entrée donné, ce logiciel permet la construction du signal de sortie 
correspondant. L’injection du traceur est en effet un paramètre très important de l’étude de 
DTS, elle ne donne pas lieu à un Dirac propre du fait du temps d’injection qui est de 
quelques secondes, c’est pour cela que le logiciel est utilisé en mode déconvolution. Il 
intègre donc la forme réelle du signal d’entrée et propose un signal de sortie de telle sorte 
que les paramètres d’ajustement soient optimisés et que ce signal soit le plus proche 
possible du signal expérimental (selon la validité du modèle choisi). 
 
II.1.2.4 Etude thermo-hydraulique 
 
L’objectif de cette étude est d’estimer les pertes de charge générées par un module 
de mousse métallique. 
 
A partir de la mesure de pression différentielle ∆P entre l’entrée et la sortie d’un 









=                                          II.1.12 
 
Avec :  L   : longueur de la mousse (m) 
Dh : diamètre hydraulique de la mousse assimilée à un canal vide de même 
géométrie (m) 
   ρ   : masse volumique du fluide (kg.m-3) 
U   : vitesse caractéristique de l’écoulement calculé à partir du débit volumique 
et de la section de passage (m.s-1) 
 
Les sondes de température vont permettre d’établir des bilans thermiques sur les 
mousses métalliques. Ainsi la quantité de chaleur échangée peut s’écrire : 
 
 
( )sep TTFCQ −=                       II.1.13 
 
 Avec :   Q   : quantité de chaleur échangée (W) 
    F   : débit total du fluide considéré (kg.s-1) 
    Cp : capacité calorifique du fluide considéré (J.kg-1.K-1) 
    Te  : température d’entrée du fluide (K) 
    Ts  : température de sortie du fluide (K) 
 
 Chap.II-Partie.1 : Description du dispositif expérimental 76 
  
 
Cette quantité de chaleur permet d’accéder à un coefficient global représentatif du 
transfert par convection à partir de la relation suivante : 
 
 mlTUAQ ∆=                    II.1. 14 
 
Avec : U      : coefficient global de transfert (W.m-2.K-1) 
            A      : surface globale d’échange totale entre le fluide procédé et utilité (m2) 
            ∆Tml : moyenne logarithmique des températures au sein du réacteur (K) 
 
Afin de quantifier le coefficient de transfert convectif au sein du réacteur, nous 
exprimerons le coefficient global d’échange en fonction de coefficients de transfert locaux 






++= λ                     II.1.15 
 
Avec : hp : coefficient de transfert convectif local côté procédé (W.m-².K-1) 
            hu : coefficient de transfert convectif local côté utilité (W.m-².K-1)  
            e   : épaisseur de la paroi séparant le côté procédé du côté utilité (m) 
            λ   : conductivité thermique de la paroi (W.m-1.K-1) 
 
Cette dernière relation est corrigée pour prendre en compte la différence entre les 










++= λ                     II.1.16 
 
Une fois le coefficient de transfert local côté procédé estimé, on peut en déduire le 
nombre de Nusselt Nu ou le coefficient de Colburn j : 
 
λ
hp DhNu =                              II.1.17 
 
31Pr.Re
Nuj =                                         II.1.18 
 
II.1.2.5 Etude réactive 
 
Le but de cette étude est de qualifier les capacités de l’échangeur avec mousses 
métalliques en tant que réacteur chimique. Une réaction modèle a été choisie afin de vérifier 
les aptitudes de cet échangeur-réacteur : 
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 réaction d’oxydo-réduction du thiosulfate de sodium avec le peroxyde 
d’hydrogène. C’est une réaction exothermique dont la cinétique est rapide et 
irréversible. 
 













OHSONaOSNaOHOSNa 24263222322 442 ++→+                          II.1.19 
 
La cinétique de la réaction est du premier ordre par rapport à chaque réactif. La 
vitesse de la réaction r s’écrit : 
 
[ ][ ]22232 OHOSkr −=                             II.1.20 
 
La littérature nous fournit plusieurs valeurs de la constante cinétique (Tableau II.1.6) : 
 
Auteurs Constante cinétique (l/mol/s) 
Lo & Cholette (1972) ( )T8196exp1013.2 10 −  
Chang & Schmitz (1974) ( )T8140exp1063.1 10 −  
Lin & Wu (1980) ( )T8203exp1000.2 10 −  
Grau, Nouguès & Puigjaner (2001) ( )T9156exp1013.8 11 −  
 
Tableau II.1.6 : Expression de la constante cinétique dans la littérature 
 
Cette réaction est fortement exothermique. Le Tableau II.1.7 résume les valeurs de 
chaleur de réaction obtenues dans la littérature : 
 
Auteurs Chaleur de réaction 
(kJ par mole de Na2S2O3 ) 
Lo & Cholette (1972) -568 
Chang & Schmitz (1974) -612 
Lin & Wu (1981) -586 
 
Tableau II.1.7 : Expression de la chaleur de réaction dans la littérature 
 
L'expression de la vitesse de réaction permet de constater que plus la température du 
milieu réactionnel est élevée, plus la cinétique de la réaction sera importante et plus on 
pourra espérer améliorer le rendement de la réaction. Mais il ne faut pas oublier que l’eau 
oxygénée se dégrade thermiquement pour des températures supérieures à 100°C 
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(Tébullition = 107°C). Ainsi, l'expérimentation de cette réaction dans notre réacteur-
échangeur nous permettra de voir si l’on est capable de travailler avec des hautes 
températures afin d’accélérer la réaction mais tout en restant sous les 100°C afin de ne pas 
dégrader le peroxyde d'hydrogène. 
 
Dans le cadre de notre étude, un des inconvénients majeur de cette réaction, est la 
création d'un précipité de Na2SO4 qui peut conduire à problèmes d'encrassement du 
réacteur. A 20 °C, la solubilité de ce sel est de 4 ,8 mol.L-1. On se positionnera donc lors de 
nos expériences dans des conditions opératoires permettant d’éviter ce seuil de solubilité. 
 
II.1.2.6 Mise en Marche 
 
Une fois le pilote mis en place il est nécessaire d’effectuer quelques vérifications afin 
de s’assurer de son étanchéité et de sa tenue en débit et en pression. 
 
Pour cela, nous avons tout d’abord vérifié l’ensemble du matériel mis en place (outils 
de mesure, mousses, vannes,…). Cette vérification a servi aussi à calibrer les différents 
appareils afin d’estimer leur précision. Des tests sur le débit et la pression ont été également 
menés pour estimer la durée de la phase de démarrage du réacteur. Nous avons donc fait 
varier le débit et nous avons relevé les valeurs de la pression plusieurs fois jusqu’à obtention 
du régime permanent. 
 
On a effectué aussi des expériences en eau en augmentant au fur et à mesure le 
débit d’eau procédé, jusqu’à atteindre le débit de travail maximal souhaité. On a vérifié pour 
chaque palier la tenue de l’appareil et son étanchéité. La même expérience a été effectuée 
côté utilité avec des débits jusqu’à 10 fois le débit maximal côté procédé afin de vérifier la 























Parallèlement à l’étude expérimentale menée dans ce travail, un outil de simulation a 
été développé afin de prédire le comportement du réacteur-échangeur pour différentes 
situations de fonctionnement en réponse à des problématiques de dimensionnement et de 
contrôle optimal. Cet outil développé initialement par Elgue et al., 2006, a été adapté à la 
géométrie étudiée ici et a pour but de simuler le fonctionnement du réacteur-échangeur 
suivant différentes conditions opératoires. Il peut intervenir au niveau des études 
préliminaires de dimensionnement et de design du réacteur-échangeur comme au niveau de 
la mise en œuvre des réactions chimiques. Une fois validé, son emploi s’avère très précieux 
quand il est utilisé pour simuler le comportement du réacteur-échangeur sous différentes 
conditions opératoires non envisageables expérimentalement parce que très coûteuses ou 
très dangereuses. 
 
L’outil de simulation est basé sur une modélisation dynamique complexe du réacteur-
échangeur qui prend en compte à la fois les aspects hydrodynamiques, thermiques et 
réactionnels. Elle se veut la plus proche possible de la réalité en intégrant non seulement la 
géométrie étudiée mais également l’inertie thermique des différents éléments qui composent 
le réacteur-échangeur. 
 
Dans les paragraphes qui suivent, on va aborder la description de cet outil de 
simulation en s’intéressant tout d’abord à la structure générale du modèle puis aux différents 
modules qui y sont rattachés.  
 
II.2.1. Structure générale du modèle 
 
Le réacteur-échangeur est composé de deux modules de mousses métalliques 
entourés par un compartiment utilité. Le rôle du modèle est donc de reproduire cette 
configuration tout en intégrant différents aspects (géométrie, configuration d’écoulement, 
dimensions caractéristiques, points d’injection de réactifs, …) et d’opérabilité (propriétés des 
fluides, niveaux de transfert thermique, de pertes de charge, …). 
 
La structure du modèle est composée ici de quatres blocs. Chaque bloc est constitué 
de (Figure II.2.1) : 
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 une chambre de réaction (P) où le fluide procédé circule et où l’on peut trouver, 
selon l’endroit où on se situe, la mousse métallique ; 
 une plaque fine schématisant l’enveloppe des mousses métalliques de part et 
d’autre de la plaque de réaction (PP) ; 
 une deuxième chambre de part et d’autres de la (PP) où circule le fluide utilité 
(U) ; 
 une deuxième plaque fine caractérisant la paroi extérieure de l’enceinte utilité 










Figure II.2.1 : Description de la modélisation des blocs 
 
II.2.1.1 Représentation des écoulements 
 
La modélisation des écoulements dans le réacteur-échangeur est similaire à celle 
classiquement utilisée pour modéliser un réacteur continu, à partir d’une succession de N 








Figure II.2.2 : Modélisation de l’écoulement dans le réacteur-échangeur 
 
L’analyse d’une distribution de temps de séjour permet d’identifier ce paramètre N par 
l’intermédiaire du temps de séjour moyen ( t ) et de la variance (σ2). Il est calculé à partir de 





tN =  II.2.1 
 
Un réacteur caractérisé par une succession de N réacteurs continus parfaitement 
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piston (N=∞). La Figure II.2.3 représente la distribution du temps de séjour pour différentes 
valeurs de N. Nous remarquons bien que pour N=1 la courbe représente la distribution du 
temps de séjour pour un réacteur parfaitement agité unique et que plus N est grand plus on 




Figure II.2.3 : Courbe de distribution du temps de séjour selon la valeur de N 
 
Cette représentation de l’écoulement est une approche intermédiaire entre l’approche 
locale qui nécessite l’intégration des équations différentielles partielles et une approche 
simplifiée basée sur deux modèles basiques : l’écoulement piston et le réacteur parfaitement 
agité.  
 
II.2.1.2 Représentation des configurations thermiques 
 
Le design du réacteur-échangeur offre deux possibilités de circulation du fluide utilité, 
il peut circuler dans la même direction que le fluide procédé (co-courant) comme il peut 
circuler dans la direction opposée (contre-courant). Il est possible aussi d’introduire le fluide 
utilité à différents endroits du réacteur-échangeur permettant ainsi une meilleure gestion des 
échanges de chaleur. 
 
II.2.1.3 Représentation des différentes zones 
 
Le réacteur-échangeur est représenté comme un assemblage de deux blocs de 
mousses métalliques montées en série et reliés par des tuyaux de raccordement (Figure 
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II.2.4). On peut donc distinguer deux zones : une zone garnie de mousse métallique et une 
autre qui ne l’est pas. Selon que nous nous situons dans une partie ou l’autre, le mélange et 
les transferts thermiques se passent différemment. Afin de se localiser par rapport à chaque 
zone nous faisons appel à une subroutine qui, selon le nombre de bacs représentatifs de 
chaque zone permet de dire si nous nous trouvons dans une cellule garnie de mousses 
métalliques ou faisant partie des tuyaux de raccordement et faire ainsi appel aux propriétés 




















Le modèle représentant le réacteur-échangeur comprend une description réaliste des 
différentes parties du réacteur-échangeur : le canal de réaction, les parois de séparation et la 
chambre utilité. 
 
La modélisation de chaque cellule est basée sur l’expression des équations de bilans 
de matière et d’énergie et sur des équations de contraintes. Ces dernières sont utilisées pour 
prendre en compte les caractéristiques géométriques du réacteur-échangeur et les 
propriétés physiques des fluides utilisés. Les bilans sont utilisés pour suivre l’évolution des 
éléments caractéristiques : température, composition, pression, etc. Les équations de bilan 


































Production Accumulation Entrée + + Sortie = -  Alimentation 
 Chap.II-Partie.2 : Outil de simulation du réacteur-échangeur 83 
  
 
Au vu de la structure du réacteur-échangeur, on peut distinguer trois parties 
différentes dans le modèle. La première est associée au canal de réaction où interviennent la 
réaction, le transfert de matière et le transfert thermique. La seconde partie qui englobe le 
reste du réacteur-échangeur comprend seulement le transfert de chaleur. La troisième partie 
concerne la gestion des différents événements qui peuvent avoir lieu lors d’un 
fonctionnement du réacteur-échangeur comme le remplissage de l’appareil, l’introduction 
d’un second produit où encore la gestion de la boucle. 
 
II.2.2.1 Modélisation de la chambre réactionnelle 
 
Le fluide contenu dans cette chambre est supposé homogène et obéit aux 
caractéristiques suivantes : 
 
 homogénéité des valeurs caractéristiques (température, pression, composition, 
etc.), 
 homogénéité des propriétés physiques (densité, viscosité, etc.), 
 homogénéité des phénomènes physico-chimiques (réaction, transfert de 
masse, etc.), 
 variation du volume de mélange des fluides procédé supposée négligeable. 
 
Du fait de la symétrie qu’il y a entre les différents transferts à droite et à gauche on ne 
va considérer qu’un seul côté des transferts et on adoptera donc la notation présentée sur la 
Figure II.2.5. Les tuyaux de raccordement entre les deux modules de mousse ne possèdent 
pas de chambres de refroidissement et sont au contact de l’air extérieur. Cette symétrie 
implique la considération du débit total côté procédé mais que la moitié du débit utilité et la 











           Côté mousse    Côté raccordement 
 
Figure II.2.5: Réduction du domaine de simulation des différents transferts 
 
L’état et l’évolution du fluide circulant dans une cellule élémentaire donnée k sont 
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×∆+−+= −1,           II.2.3 
 
Avec : ukp  : retenue molaire du fluide procédé dans la cellule k (mol) 
 Ff,kp : débit d’injection du fluide procédé dans la cellule k (mol.s-1) 
 Fkp : débit sortant du fluide procédé dans la cellule k (mol.s-1) 
 ∆nkp : taux de production global de l’ensemble de réactions (mol.m-3.s-1)  
 Vkp : volume du fluide procédé dans la cellule k (m3)  
 t : temps (s) 
 


































     II.2.4 
 
Avec : xkp,i    : fraction molaire du composant i dans le fluide procédé dans la cellule k 
 xf,kp,i   : fraction molaire du composant i dans l’injection dans la cellule k 
 ∆nkp,i   : taux de production du composant i sur l’ensemble des réactions 
(mol.m-3.s-1)  
 









































                      II.2.5 
  
Avec : Hkp  : enthalpie molaire du fluide procédé dans la cellule k (J.mol-1) 
 Hf,kp : enthalpie molaire de l’injection dans la cellule k (J.mol-1) 
 ∆qk : chaleur générée par les réactions (J.m-3.s-1) 
 hkp  : coefficient de transfert de chaleur entre le fluide procédé et la paroi 
procédé (PP) dans la cellule k (J.m-2.K-1.s-1)  
 Akp  : aire d’échange de chaleur côté procédé dans la cellule k (m2)  
 Tkp  : température du fluide procédé dans la cellule k (K) 
 Tkpp  : température de la paroi procédé dans la cellule k (K)  
   









              II.2.6 
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Avec : Pkp  : pression du fluide procédé dans la cellule k (Pa) 
 ∆Pkp : perte de charge du fluide procédé dans la cellule k (Pa) 
 
♣ Contrainte de volume (mol.s-1 or m3) 
 
0=kpF  Durant le remplissage (événement kcellkp VV = )     II.2.7 




p VV =  Quand le remplissage est terminé                                                 II.2.8 
 
Avec : Vkcell  : volume réel de la cellule k (m3) 
 
II.2.2.2 Modélisation des transferts de chaleur 
 
Afin de représenter la totalité des échanges de chaleur dans le réacteur-échangeur, 
plusieurs zones doivent être considérées (Figure II.2.1). Ces zones sont les chambres utilité 
droites et gauches, les plaques de parois droites et gauches et finalement l’environnement 
thermique du fluide procédé qui n’est autre que les mousses métalliques insérées dans le 
canal ou les pertes thermiques avec l’extérieur. Examiner le côté gauche ou le côté droit du 
réacteur-échangeur revient au même grâce à la symétrie du système. 
 











CpV −+−=ρ   II.2.9 
 
Avec : ρkpp  : masse volumique de la paroi procédé de la cellule k (kg.m-3) 
 Vkpp  : volume de la paroi procédé de la cellule k (m3) 
 Cpkpp  : chaleur spécifique de la paroi procédé de la cellule k (J.kg-1.K-1)  
 hku  : coefficient de transfert de chaleur entre le fluide utilié et la paroi 
procédé (PP) dans la cellule k (J.m-2.K-1.s-1)  
 Akpp  : aire d’échange de chaleur entre l’utilité et la paroi procédé dans la 
cellule k (m2)  
 Tku  : température du fluide utilité de la cellule k (K)  
 
Si l’on se trouve dans la partie raccordement du modèle cette équation change pour 
devenir :  
 























ρ   II.2.10 
 
Avec : λkpp  : conductivité thermique de la paroi procédé de la cellule k (J.m-1.K-1.s-1) 
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 epp  : épaisseur de la paroi procédé de la cellule k (m3) 
 Text      : température de l’éxtérieur (K) 
 

















































  II.2.11 
 
Avec : ρku  : masse volumique du fluide utilité dans la cellule k (kg.m-3) 
 Vku  : volume du fluide utilité dans la cellule k (m3) 
 Cpku  : chaleur spécifique du fluide utilité dans la cellule k (J.kg-1.K-1)  
 Fku  : débit du fluide utilité gauche dans la cellule k-1 (m3.s-1)  
 Fku  : débit du fluide utilité gauche dans la cellule k (m3.s-1)  
 Tkpu  : température de la plaque utilité dans la cellule k (K)  
 hku,ext  : coefficient de transfert de chaleur entre le fluide utilié et la paroi utilité 
(PU) dans la cellule k (J.m-2.K-1.s-1)  
 Aku  : aire d’échange de chaleur entre l’utilité et la paroi utilité dans la cellule 
k (m2) 
 













ρ  II.2.12 
 
Avec : ρkpu  : masse volumique de la paroi utilité de la cellule k (kg.m-3) 
 Vkpu  : volume de la paroi utilité de la cellule k (m3) 
 Cpkpu     : chaleur spécifique de la paroi utilité de la cellule k (J.kg-1.K-1) 
 hext  : coefficient de transfert de chaleur entre la paroi utilité et l’éxtérieur 
(J.m-2.K-1.s-1) 
 Akpu  : aire d’échange de chaleur entre la paroi utilité et l’extérieur dans la 
cellule k (m2) 
 











u FF   Dans le cas général                     II.2.14 
 
Avec : Finu  : débit d’alimentation du fluide utilité (m3.s-1) 
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 Il faut préciser que la modélisation du côté utilité est similaire à celle du réacteur 
puisque nous considérons également une succession du même nombre N de bacs. 
 
II.2.2.2 Gestion des événements 
  
Pour une représentation dynamique du modèle, il faut bien évidemment modéliser les 
différents événements successifs impliqués dans le fonctionnement du réacteur-échangeur 
et qui peuvent être résumés dans l’opération de mise en marche et donc du remplissage de 
l’appareil, l’opération de mise en boucle, l’opération de production nominale et enfin la 
transition entre les différentes étapes de production.  
 
Chaque opération est décomposée en série d'étapes délimitées par des événements. 
La gestion précise de la dynamique nécessite donc la détection et le traitement appropriés 
des événements qui se produisent pendant tout le temps d’une simulation. La dynamique de 
fonctionnement du simulateur demande ainsi :  
 
 la détection des événements pendant la simulation, 
 la modification du modèle mathématique si nécessaire, 
 l’initialisation du modèle mathématique  
 l’intégration du modèle mathématique. 
 
Une telle gestion alourdit l’ensemble du système qui peut en être perturbé et avoir 
des difficultés à intégrer l’ensemble des événements surtout dans les phases de mise en 
marche et de mise en boucle. 
 
Prenons l’exemple de mise en boucle, un événement qui a causé plusieurs 
problèmes de convergence lors de son intégration dans le système. En effet, une fois la 
dernière cellule du réacteur-échangeur remplie, les différentes variables associées à cette 
cellule comme le débit, la composition ou encore la température doivent renseigner ceux 
correspondant à l’entrée du dispositif c'est-à-dire la première cellule, l’alimentation du circuit 
doit être aussi arrêtée. Cette mise en boucle induit par conséquence des changements 
brusques dans le modèle mathématique qui ne sont pas forcément intégrables et causent 
des soucis de convergence.  
 
II.2.3. Les modèles associés 
 
La modélisation du réacteur-échangeur prend en compte différents modèles associés 
permettant de représenter de façon précise les aspects hydrodynamiques, de transfert 
thermique, de réaction, ….  
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II.2.3.1 Modélisation hydrodynamique 
 
La modélisation hydrodynamique du réacteur-échangeur est basée sur une 
succession de réacteurs continus parfaitement agités. Le nombre de cellules requis pour une 
représentation rigoureuse du réacteur-échangeur dépend directement de son 
hydrodynamique et peut être estimé à partir d’une étude expérimentale de la distribution du 
temps de séjour.  
 
II.2.3.2 Modélisation de la réaction 
 
La vitesse de réaction est définie en se référant à la consommation des réactifs au 
cours du temps. La vitesse d’une réaction j qui a lieu dans une cellule k est ainsi exprimée 








jiCkr ,)( β  II.2.15 
 
Avec : rkj  : vitesse de la réaction j dans la cellule k (mol.m-3.s-1) 
 kj : constante cinétique de la réaction j ((mol.m-3)Σβ-1.s-1)  
 Cki : concentration du composant i dans la cellule k (mol.m-3) 
 βi,j : ordre de la réaction du composant i dans la réaction j 
 
La connaissance de la vitesse de réaction permet d’estimer le taux de production 
d’un composant donné (∆nki), le taux de production global (∆nk) et la chaleur générée (∆qk). 
Ils sont décrits par les équations suivantes : 
 







i rn ,α  II.2.16 
 
Avec : αi,j : coefficient stœchiométrique du composant i dans la réaction j 
 






k nn  II.2.17 
 
♣ Chaleur générée (J.m-3.s-1) 
 








rHrq )(  II.2.18 
 
Avec : ∆Hrj : Chaleur de la réaction j (J.mol-1) 
 








kk =  II.2.19 
 
Avec : k0j : facteur pré-exponentiel de la réaction j ((mol.m-3)Σβ-1.s-1) 
 Eaj : énergie d’activation de la réaction j (J.mol-1)  
 R : constante universelle des gaz parfaits (J.mol-1.K-1)  
 Tk : température de la cellule k (K)  
 
II.2.3.3 Modélisation des pertes de charge 
 
L’étude expérimentale du réacteur-échangeur permet d’établir une corrélation pour 
les pertes de charge selon les caractéristiques du fluide (chapitre IV). 
 
II.2.3.4 Modélisation des transferts de chaleur 
 
La modélisation des transferts de chaleur dans les bilans thermiques suppose une 
estimation préalable des différents coefficients de transfert de chaleur. Ces coefficients sont 
estimés suivant les corrélations établies à partir des données expérimentales (chapitre IV). 
 
II.2.3.5 Estimation des propriétés physiques 
 
Pour pouvoir finaliser les différents bilans et les nombreux modèles associés il est 
nécessaire d’évaluer les propriétés physiques des fluides mis en jeu. Pour cela, le modèle a 
été associé à une base de données commerciale : Bibphy32 (Prosim®). Les valeurs des 
propriétés physiques sont obtenues en se rapportant à cette base de données. 
 
Les principales propriétés physiques utilisées dans la modélisation sont : 
 
 densité ( )ixpT ,,ρρ = , 
 viscosité ( )ixpT ,,µµ = , 
 chaleur spécifique ( )ixpTCpCp ,,= , 
 conductivité thermique ( )ixpT ,,λλ = , 
 masse molaire ( )ixpTMM ,,= , 
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 enthalpie molaire ( )ixpTHH ,,= , 
 volume molaire ( )imlml xpTVV ,,= . 
 
Ces propriétés physiques pour un fluide donné sont estimées à partir de la 
température, de la pression et de la composition. Afin de faciliter la résolution, certaines 
propriétés sont incluses directement dans le modèle général comme équations de contrainte. 
C'est le cas pour le volume molaire et l’enthalpie molaire. L'évaluation du volume implique 
également une équation de contrainte faisant intervenir les propriétés physiques du milieu : 
 
kkmlk uVV ×= ,  II.2.20 
 
II.2.4 Résolution du système d’équations 
 
La formulation dynamique du modèle conduit à un système hybride constitué 
d’équations différentielles et d’équations algébriques (EDA). Les équations différentielles 
ordinaires (EDO) correspondent aux bilans de matière et d’énergie, tandis que les équations 
algébriques (EA) se composent des équations de contrainte du réacteur et des équations 
d'évaluation des propriétés physiques. Ce système (EDA) présente les caractéristiques 
suivantes : 
 
 Une très grande taille,   
 une structure creuse (une grande majorité des variables ne sont pas 
impliquées dans une équation donnée), 
 une nature fortement non linéaire, résultant de la modélisation des réactions 
chimiques,  
 une rigidité résultant de la présence d'une gamme étendue de contraintes. 
 
Le système est résolu selon la méthode de Gear (Gear, 1971) par un outil de 
résolution : DISCo (Sargousse et al., 1999). Cette méthode est dite de différentiation 
rétrograde selon un schéma de prédicteur-correcteur, elle est à la base de nombre 
d’intégrateurs algébro-différentiels existant actuellement. Cet outil a été choisi pour les 
multiples avantages qu’il présente, permettant d’obtenir une solution rapide, précise et fiable, 
à savoir : 
 
 un traitement global du système, 
 la possibilité d'intégrer des équations additionnelles, et par conséquent des 
variables supplémentaires dans le système de base, donnant de ce fait au 
modèle mathématique un plus grand degré de flexibilité,  
 une procédure automatique pour la détection des événements et le calcul de 
conditions initiales cohérentes qui se révèle particulièrement utile dans la 
recherche et la gestion des événements,  
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 la possibilité de traitement du système par matrice creuse, permettant une 
réduction importante du temps de calcul. 
 
II.2.5 Utilisation du simulateur 
 
L’ensemble du programme est codé sous Fortran. Son architecture intégrant une 
base de données externe (Bibphy), s’organise autour de plusieurs fichiers. Ces derniers 
rassemblent différents modules liés à la modélisation (équations de bilans, contraintes, 
modélisation de la réaction, des pertes de charge, etc.), à l’optimisation ainsi qu’à la 
résolution du modèle (DISCo). Le programme inclut également une procédure de gestion 
des dynamiques capable de gérer les phases transitoires dans le comportement du réacteur-
échangeur. La Figure II.2.6 résume les différents aspects pris en compte dans l’outil de 
simulation du réacteur-échangeur. 
 
L’outil de simulation a besoin de connaitre de nombreux paramètres en dehors des 
différents modèles, ce sont les « données d'entrée ». Ils incluent tous les paramètres 
impliqués dans les modèles associés comme les données géométriques, les conditions de 
fonctionnement ou encore les paramètres de réaction et les paramètres spécifiques au 
solveur et qui sont les paramètres de DISCo.  
 
 

















Simulation Solveur (DISCo)  Gestion dynamique 
Optimisation Optimiseur (SQP)  
Caractérisation du 
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Un modèle dynamique complexe a été développé afin de reproduire et de prédire le 
comportement du réacteur-échangeur tout en intégrant les aspects hydrodynamiques, 
thermiques et réactionnels. 
 
Les applications de cet outil peuvent être divisées en trois grandes parties : 
 
 la conception et le dimensionnement : études de faisabilité, détermination de la 
configuration optimale en termes d'écoulements, structure et nombre des 
internes et emplacement des injections de réactif, 
 le contrôle optimal du procédé : évaluation du comportement du procédé en 
régime permanent, détermination de conditions de fonctionnement optimales 
en termes de débit, de concentration, et de température, 
 l’analyse dynamique : études de sensibilité et de sécurité, études du système 
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III.1. Analyse fonctionnelle du procédé 
 
Avant d’entreprendre les différentes étapes expérimentales, nous avons choisi de 
mener une analyse fonctionnelle du réacteur afin de visualiser et de comprendre son 
comportement hydrodynamique dans la configuration particulière d’un fonctionnement en 
boucle. L’analyse fonctionnelle est une méthode qui a pour objet l’identification, l’expression 
et la caractérisation des fonctions qui modélisent un système. Le terme "fonctionnelle" trouve 
son origine dans le cadre du calcul des variations, pour désigner des fonctions ou des 
signaux dont les arguments sont d’autres fonctions ou signaux. 
 
L’approche d’un point de vue théorique d’un réacteur chimique fait appel à deux types 
d’écoulements idéaux simples en régime permanent : l’écoulement piston et l’écoulement 
parfaitement mélangé. Dans le premier, les molécules, dans un volume donné, se déplacent 
à la même vitesse et donc séjournent le même temps à l’intérieur du réacteur. Dans le 
deuxième type d’écoulement, c’est la composition qui cette fois-ci est constante dans tout le 
réacteur, le temps de séjour de chaque molécule n’étant alors pas le même. La combinaison 
de ces deux types d’écoulement permet de décrire des configurations beaucoup plus 
complexes comme les mélangeurs en cascade ou le réacteur piston à recyclage. Il faut 
toutefois signaler que le temps de séjour ne dépend pas seulement de l’hydrodynamique 
mais aussi de la géométrie du réacteur. C’est ainsi qu’on trouve dans les réacteurs réels des 
temps de séjour qui dévient énormément du temps de séjour moyen défini par le rapport 
volume sur débit.  
 
L’écoulement piston peut, dans cette même perspective, être représenté par une 
succession d’un nombre infini de mélangeurs parfaits en cascade. Le nombre de ces 
mélangeurs peut varier de 1 à l’infini. Ainsi pour une valeur de 1 on retrouve le réacteur 
parfaitement agité et plus ce chiffre est grand plus on s’approche du comportement piston. 
 
L’étude du comportement hydrodynamique du réacteur est effectuée ici d’une façon 
théorique. Pour cela, nous allons nous baser sur la même hypothèse que celle adoptée pour 
l’outil de simulation du réacteur-échangeur, à savoir la modélisation de chaque élément du 
réacteur (mousses, tuyaux de raccordement et pompe) par une succession de réacteurs 
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parfaitement agités continus. Nous nous placerons également dans l’espace de Laplace afin 
de faciliter le calcul de la distribution du temps de séjour. 
 
La Figure III.1 montre un schéma de l’installation défini sous ces conditions. F(p) et 
G(p) sont respectivement les fonctions de transfert de chaque mousse et des tuyaux de 











Figure III.1 : Schéma de l’analyse fonctionnelle de l’installation 
 
Nous ne donnerons ici que les étapes les plus importantes du calcul, le détail pourra 
être consulté en Annexe 2. 
 
Dans l’espace de Laplace et dans le cas où E(p), c'est-à-dire le signal d’entrée est 
une impulsion de Dirac, nous pouvons écrire la fonction de transfert A(p) d’une succession 





















1)(                                                                                              III.1 
 
Avec :  N : nombre de bacs, caractéristique du système considéré 
τ  : temps de séjour du fluide dans l’ensemble des N bacs, équivalent au 
rapport entre le volume total du réacteur et le débit volumique 
 p : paramètre de Laplace (équivalent à j.w dans l’espace de Fourier où j est le 
nombre imaginaire tel que : j2=-1 et w est la fréquence du signal) 
 
En effet, si nous considérons un seul réacteur agité continu et à partir d’un bilan 
matière établi sur ce réacteur (Annexe 1), la fonction de transfert A1(p) reliant le signal de 
sortie de ce module à celui de l’entrée peut être écrite comme suit :  
 
R(p) 




F(p) G(p) G(p) 
Mousse 
Mousse Tuyau Tuyau 










1)(1                                                                                              III.2 
 De proche en proche, nous pouvons établir la fonction de transfert pour une 
succession de N réacteurs parfaitement agité (Equation III.1).  
 
Dans notre cas l’expression de la fonction de transfert du système représenté sur la 







=            III.3 
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                                                 III.5 
 
Avec :  N1 : nombre de bacs caractérisant chaque module de mousse (fonction de 
transfert F) 
N2 : nombre de bacs caractérisant les tuyaux de raccordement (fonction de 
transfert G) 
 τ1 : temps de séjour du fluide dans chaque module de mousse 
 τ2 : temps de séjour du fluide dans les tuyaux de raccordement 
 
Cette étude sera divisée en deux parties. Dans la première nous nous intéresserons 
à l’expression analytique de la distribution du temps de séjour dans un cas particulier de 
notre étude. Dans la deuxième partie nous ferons une étude globale du système en faisant 
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III.1.1 Solution analytique 
 
Afin de pouvoir calculer la transformée de Laplace inverse de H(p), il est nécessaire 
de poser des hypothèses supplémentaires. En effet la solution analytique de l’équation III.3 
est extrêmement complexe dans le cas où N1 (nombre de RACs du module de mousse 
métallique)  # N2 (nombre de RACs du module de raccordement). A cet effet deux solutions 
simples peuvent être considérées : la première consiste à prendre un même nombre de 
réacteurs agités continus pour la mousse et les tuyaux de raccordement (N1=N2). La 
deuxième admet que l’écoulement dans les tuyaux de raccordement est un écoulement 
piston et de ce fait N2 → ∞. Nous avons opté pour cette dernière solution qui va nous 
permettre d’étudier le comportement des sections de mousses indépendamment de 
l’environnement hydrodynamique qui les entoure. Nous assimilerons donc toutes les parties 
de l’installation autres que les mousses à des retards purs. Ils ne seront pas par conséquent 
représentés dans la fonction de transfert et correspondront d’un point de vue temporel à un 
retard égal au temps de séjour dans les raccordements. La fonction de transfert du système 



































                                                    III.6 
 
Dans cette configuration, il est possible de calculer analytiquement la transformée de 

















































































































































                III.7 
 
L’analyse de l’expression de h(t) montre un caractère sinusoïdal (termes en fonction 
sinus) et amorti (termes en fonction exponentielle) de la distribution du temps de séjour en 
fonction du temps. Les Figure III.2 et Figure III.3 présentent la distribution du temps de 
séjour en fonction du nombre de tours effectués dans le réacteur (t/2(τ1+ τ2)) pour différentes 
valeurs de N1. Le débit est fixé ici à 10L.h-1 pour la Figure III.2 et à 40L.h-1 pour la Figure 
III.3. Nous pouvons remarquer sur ces figures l’influence de la valeur de N1 sur l’amplitude 
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des sinusoïdes. En effet, plus N1 est grand plus l’amplitude des sinusoïdes est grande 
puisque cela correspond à un caractère piston du réacteur plus prononcé.   
 
Figure III.2 : Distribution du temps de séjour en fonction du nombre de tours effectués dans 
le réacteur pour différentes valeurs de N1, Q=10L.h-1 
 
Figure III.3 : Distribution du temps de séjour en fonction du nombre de tours effectués dans 
le réacteur pour différentes valeurs de N1, Q=40L.h-1 
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Le système étudié est stable et quand t → ∞, h(t) oscille en s’atténuant autour d’une 
valeur moyenne. Cette valeur peut être calculée facilement à partir de l’expression de h(t) 
pour un temps infini, elle est égale à 1/2τ1. 
 
En analysant les temps infinis des Figure III.2 et III.3 nous remarquons que des 
oscillations infimes autour de la valeur moyenne subsistent. Ces oscillations sont purement 
numériques. Nous supposerons donc que le système a atteint sa valeur moyenne dès qu’il 
commencera à osciller avec un certain pourcentage, e, autour de cette valeur moyenne. Ce 
pourcentage est estimé pour tenir compte des oscillations numériques. Nous allons alors 
chercher la valeur de t, notée tm, telle que le terme d’atténuation dominant de h(t) conduise à 
un écart par rapport à la valeur moyenne inférieur à e/2τ1. Pour la suite de notre étude, nous 
définissons cette valeur e à 0,8% qui nous semble la valeur pouvant représenter l’erreur 


























































                       III.8 
 
La Figure III.4 montre l’emplacement de ce temps d’atténuation tm sur les sinusoïdes 
calculées pour différentes valeurs de N1. Nous pouvons remarquer que plus N1 est grand 
plus les sinusoïdes s’atténuent plus loin dans le temps.  
 




Figure III.4 : Distribution du temps de séjour et temps de mélange en fonction du temps pour 
différentes valeurs de N1, Q=10L.h-1 
 
La signification de ce temps va au delà d’un simple temps d’atténuation des 
sinusoïdes de la distribution du temps de séjour. En effet son importance réside dans le fait 
qu’il reflète le temps nécessaire au réacteur pour atteindre le mélange parfait des 
constituants mis en jeu. On le désignera comme étant le temps de mélange. Ce temps 
permet en outre, quand il est divisé par le temps de séjour moyen dans le réacteur de 
déterminer le nombre de tours à effectuer dans la boucle afin atteindre le mélange complet 
et une concentration fixe qui ne variera plus au cours du temps. Si on fixe la valeur du débit 
à 10L.h-1 et pour N1=8 par exemple, le temps de mélange est égal à 1242 s, c'est-à-dire que 
le nombre de tours nécessaires au mélange est d’environ 4 tours. Pour un autre débit de 
20L.h-1 par exemple et un nombre de bacs similaire, le temps de mélange est de 621 s ce 
qui correspond également à un nombre de tours de 4. 
  
La Figure III.5 montre l’évolution de ce temps de mélange en fonction du débit 
introduit, pour différentes représentations du comportement hydrodynamique du pilote 
(différentes valeurs de N1). Nous pouvons remarquer que le temps nécessaire au mélange 
diminue lorsque nous augmentons le débit. Ce temps de mélange est également influencé 
par le caractère piston du pilote, puisque pour une valeur fixe du débit, il augmente en 
fonction du nombre N1 de bacs représentatifs. En effet lorsque nous augmentons la valeur 
de N1 nous tendons, plus rapidement, vers un écoulement piston ce qui constitue un frein au 
mélange parfait et influe nécessairement sur le temps de mélange. 
N1=8 
N1=10 




Figure III.5 : Temps de mélange en fonction du débit pour différentes valeurs de N1 
 
III.1.2 Solution numérique 
 
Dans cette partie nous allons revenir à la représentation complète du système faisant 
intervenir les deux fonctions de transfert F(p) et G(p). Il n’est pas possible, dans cette 
configuration, de résoudre intégralement le système et de calculer littéralement la 
transformée de Laplace inverse de H(p). Cependant il est possible de résoudre 
numériquement ce système à l’aide de Matlab, par exemple, qui possède les outils 
nécessaires pour calculer numériquement la transformée de Laplace inverse d’une 
expression donnée. 
 
Pour l’analyse fonctionnelle du pilote, nous avons choisi d’utiliser le logiciel Simulink, 
dérivé de Matlab, qui permet de visualiser la réponse du réacteur dans différentes situations 
de fonctionnement de la boucle. Simulink est l'extension graphique de Matlab permettant de 
représenter les fonctions mathématiques et les systèmes sous formes de diagrammes en 
blocs. Simulink est un outil pour la modélisation, la simulation et l'analyse des systèmes 
multidomaines, continus ou discrets. Son éditeur graphique permet de concevoir rapidement 
des modèles dynamiques et de simuler leur comportement.  
 
La structure modélisée sur Simulink (Figure III.6) permet de visualiser la réponse du 
système à une impulsion pour différentes conditions de fonctionnement de la boucle. Nous 
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souhaitons étudier la distribution du temps de séjour dans le cas d’une entrée sous forme 
d’un Dirac représentée ici par la dérivée d’un signal échelon. Les simulations ont été 
réalisées avec τ1 = 144s et τ2 = 23s qui correspondent à un débit de 10L.h-1 et pour 
différentes valeurs de N1. La valeur de N2 est fixée à 5, une valeur jugée suffisante pour 











Figure III.6: Modélisation par blocs du réacteur 
 
La Figure III.7 présente l’évolution du signal de sortie, en fonction du nombre de tours 
effectués dans le réacteur pour N1 = 8 et N1 = 10. Nous retrouvons le même caractère 
sinusoïdal amorti que celui obtenu lors de l’étude précédente. Il apparaît, en outre, que plus 
N1 est grand, plus les sinusoïdes sont nombreuses et s’atténuent plus loin dans le temps : 
aux alentours de 2000s pour N1 = 8 et de 2400s pour N1 = 10 puisque comme nous l’avons 
signalé auparavant plus l’écoulement est piston plus il faudra de tours pour atteindre le 
mélange parfait. Ce temps à la même signification physique que celle évoquée 
précédemment puisqu’il représente le temps au bout duquel la concentration du traceur 
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Figure III.7 : Réponse du système pour N1=8 et 10 
 
Menée de façon analytique puis numérique, l’étude d’analyse fonctionnelle permet 
d’évaluer une caractéristique importante de l’hydraulique de la boucle pilote : le temps de 
mélange. La connaissance de ce temps de mélange constitue un résultat essentiel puisque 
elle renseigne à la fois sur l’efficacité hydrodynamique du réacteur et sur les éventuelles 
performances des réactions qui pourront être conduites. 
 
III.2. Etude expérimentale de la distribution du temps de 
séjour et validation des outils de simulation 
 
Le but de cette étude est d’identifier, par le biais d’une série d’expériences, le type 
d’écoulement induit par la présence des mousses métalliques dans le canal. Pour cela nous 
avons procédé de la manière suivante. Une première série d’expériences de détermination 
de temps de séjour a été menée sur le premier dispositif expérimental en boucle ouverte 
puis en boucle fermée. Les résultats de ces expériences ont été confrontés par la suite aux 
résultats de l’analyse fonctionnelle et de l’outil de simulation afin de valider la pertinence de 
ces outils. Une deuxième série d’expériences a été menée ensuite sur le second dispositif en 
boucle ouverte. 
 
III.2.1. Résultats expérimentaux 
  
Afin de pouvoir valider les outils de prédiction présentés dans ce chapitre et dans le 
chapitre précédent (analyse fonctionnelle et outil de simulation), nous avons utilisé des 
 Chap.III : Etude de la distribution du temps de séjour :DTS 105 
  
 
expériences de distribution de temps de séjour effectuées sur le premier dispositif 
expérimental. Ainsi dans ce qui suit, nous allons présenter les résultats expérimentaux de 
DTS avant de les comparer aux valeurs issues des outils de simulation. 
 
L’étude hydraulique du premier dispositif est basée sur le suivi de la conductivité d’un 
traceur salin (NaCl) en utilisant deux sondes de conductivité en amont et en aval du premier 
module de mousse. Cette disposition a pour objectif de faciliter l’étude du comportement 
d’un seul module de mousse puis de la boucle de recirculation entière. Le traceur est donc 
injecté avant la première sonde et l’évolution de sa concentration est suivie au cours du 
temps pour différentes valeurs du débit d’alimentation. 
 
Le Tableau III.1 reprend les caractéristiques géométriques de la mousse présente 
dans chacun des deux modules montés en série. La gamme de débits étudiés s’étend de 10 
à 200 L.h-1 ce qui correspond à des temps de séjours de 133 à 8s. 
 
Paramètres Valeurs (mm) 
Longueur L 300 
Largeur l 36 
Epaisseur e 36 
Diamètre hydraulique Dh 36 
 
Tableau III.1: Dimensions caractéristiques des mousses métalliques du premier banc 
expérimental 
 
Les deux sondes de conductivité ont été étalonnées en fonction de la gamme de 
concentration en sel souhaitée. Cet étalonnage va permettre de passer d’un signal brut en 
mS (S : Siemens, unité de mesure de la conductivité) à un signal en g.L-1, la concentration 
du sel détectée par les sondes. 
 
Les expériences ont été menées en utilisant deux fluides à deux viscosités 
différentes : l’eau distillée et le glucose qui est 32 fois plus visqueux. La Figure III.8 et la 
Figure III.9 montrent les signaux normés en concentration en entrée et en sortie du premier 
module de mousse en fonction du temps pour un débit de 10L.h-1 et de 90L.h-1 pour des 
expériences menées avec de l’eau distillée, ce qui correspond à des temps de séjour de 




























































Figure III.9 : Concentration en sel en fonction du temps pour de l’eau distillée et un débit de 
90L.h-1 
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On remarque que les temps de séjours moyens calculés à partir du ratio entre le 
volume du module de mousse et le débit volumique concordent avec le temps entre le pic 
d’entrée et le pic de sortie. On constate aussi l’absence de deuxième pic signe d’un court-
circuit. Le réacteur ne présente donc pas de zones mortes ou de court-circuits et répond 
donc à un des premiers critères nécessaires à la mise en œuvre d’une réaction à l’intérieur 
de ce type de réacteur.  
 
La Figure III.10 montre l’évolution de la concentration en sel en fonction du temps lors 
des expériences en glucose pour un débit de 120L.h-1 ce qui correspond à un temps de 
séjour de 15,5s. On remarque que les signaux sont beaucoup plus étalés par rapport aux 
courbes issues des expériences avec de l’eau distillée. Ceci est dû à la viscosité du glucose 
(32cp) qui est 32 fois plus grande que celle de l’eau distillée  et qui modifie en conséquence 


























Figure III.10 : Concentration en sel en fonction du temps pour du glucose (32cp) et un débit 
de 120L.h-1 
 
La Figure III.11 et la Figure III.12 montrent l’évolution de la concentration en sel dans 
la boucle entière en fonction du temps pour un débit de 40L.h-1 et de 200L.h-1. On observe 
ainsi le même caractère sinusoïdal que celui observé théoriquement lors de l’étude d’analyse 
fonctionnelle.  





























Figure III.11 : Concentration en sel en fonction du temps de la boucle entière pour de l’eau 





























Figure III.12 : Concentration en sel en fonction du temps de la boucle entière pour de l’eau 
distillée et un débit de 90L.h-1 
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Nous avons reporté sur le même graphe la distribution du temps de séjour pour trois 
débits différents: 40, 60 et 200L.h-1 pour des expériences menées avec de l’eau distillée 
(Figure III.13). Nous pouvons noter que plus le débit est grand moins les sinusoïdes sont 
étalées et plus les périodes sont courtes. Dans la plage de temps considérée ici, nous 




























Signal de sortie à 40 L/h
Signal de sortie à 60 L/h
Signal de sortie à 200 L/h
 
Figure III.13 : Comparaison des distributions de temps de séjours pour différents débits (40, 
60 et 200 L.h-1) pour des expériences menées avec de l’eau distillée 
 
III.2.2 Validation des outils de prédiction 
 
Le but de cette partie est de valider la capacité de l’outil de simulation et de l’analyse 
fonctionnelle à reproduire le comportement hydraulique du réacteur. Pour cela nous allons 
nous intéresser aux expériences menées avec de l’eau distillée et un débit de 90L.h-1 et 
nous comparerons les courbes issues des expériences avec celles issues de l’analyse 
fonctionnelle et de l’outil de simulation pour les mêmes conditions de fonctionnement. 
 
Afin de pouvoir mener cette comparaison, nous avons besoin d’estimer le nombre de 
bacs représentant notre système à 90L.h-1 dans une configuration d’une succession de 
réacteurs parfaitement agités (RPA que nous appellerons par la suite RAC). Pour cela nous 
avons fait appel au logiciel DTS PRO en mode de déconvolution (prise en compte du signal 
d’entrée). La Figure III.14 montre la réponse du modèle RAC qui concorde assez bien avec 
la courbe expérimentale. La valeur de nombre de bacs donnés par le modèle est de N=12. 

























Réponse modélisée par DTS PRO
 
Figure III.14 : Réponse du modèle RAC pour de l’eau distillée et un débit de 90L.h-1 
 
Nous avons injecté la valeur de N retrouvé précédemment dans les outils d’analyse 
fonctionnelle et de simulation globale. Nous avons vu dans la partie précédente que le signal 
d’injection du traceur n’est pas un Dirac parfait (Figure III.9). Nous avons donc pris en 
compte l’allure du signal d’entrée en l’injectant dans l’outil de simulation et d’analyse 
fonctionnelle (Figure III.15).  
 
 

























Figure III.15 : Reproduction du signal d’entrée par l’outil de simulation pour de l’eau distillée 
et un débit de 90L.h-1 
 
La Figure III.16 montre la concentration en sel en sortie du premier module de 
mousse métallique en fonction du temps déterminé expérimentalement puis à l’aide de l’outil 
de simulation et de Simulink lors de la première boucle effectuée dans le réacteur. On 
constate une relativement bonne concordance entre les différentes courbes. On peut dire 
que ces outils reproduisent de manière assez satisfaisante le comportement hydraulique du 
réacteur dans une configuration boucle ouverte. 
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Sortie Analyse fonctionnelle
 
Figure III.16 : Concentration en sel en sortie du premier module de mousse en fonction du 
temps déterminée expérimentalement, avec l’outil de simulation et l’analyse fonctionnelle 
pour de l’eau distillée et un débit de 90L.h-1 
 
Cette première validation des différents modèles (outil de simulation et Simulink), 
nous a permis d’approfondir notre étude pour voir leur comportement quand il s’agit de 
l’hydrodynamique de la boucle de recirculation. Sur la Figure III.17 on peut voir la 
concentration en sortie du premier module de mousse métallique en fonction du temps et 
donc pour plusieurs boucles effectuées dans le réacteur. Les outils numériques reproduisent 
fidèlement la succession de sinusoïdes caractérisant l’hydraulique de la boucle. Ces 
résultats valident indiscutablement les capacités de Simulink et de l’outil de simulation d’un 
point de vue hydraulique. Cette validation nous permettra par la suite d’utiliser les modules 
thermiques et réactifs de l’outil de simulation et de pouvoir valider les résultats issus de cette 
exploitation. 























Sortie Expérimentale Sortie Outil de simulation Sortie Analyse fonctionnelle
 
Figure III.17 : Concentration en sel en sortie en fonction du temps déterminée 
expérimentalement, avec l’outil de simulation et l’analyse fonctionnelle pour de l’eau distillée 
et un débit de 90L.h-1 
 
III.2.3. Etude expérimentale de la distribution du temps de séjour 
dans le second dispositif 
 
L’étude hydraulique du second dispositif expérimental fait appel à une autre 
technique de mesure, mieux adaptée aux plus petits volumes : le suivi de l’absorbance d’un 
agent colorant, le bleu de bromothymol (BBT). Le traceur est injecté en amont du réacteur et 
on relève deux courbes d’absorbance : la première juste après l’injection pour la distribution 
du temps de séjour en entrée du réacteur et la deuxième à la sortie du réacteur. Les 
expériences ont été menées avec de l’eau du réseau. 
 
Le Tableau III.2 reprend les caractéristiques géométriques de la mousse insérée 
dans le réacteur. La gamme de débits étudiés ici s’étend de 5 à 50 L.h-1 ce qui correspond à 
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Paramètres Valeurs (mm) 
Longueur L 300 
Largeur l 7 
Epaisseur e 6 
Diamètre hydraulique Dh 6.5 
 
Tableau III.2 : Dimensions caractéristiques des mousses métalliques du second banc 
expérimental 
 
Les deux spectromètres utilisés pour cette étude ont été étalonnés dans la gamme de 
concentration du colorant. Cet étalonnage va permettre de passer d’un signal brut qui est 
l’absorbance du colorant à un signal en g.L-1, la concentration en sel de BBT détectée par les 
sondes. 
 
L’objectif de ce paragraphe est tout d’abord de caractériser un module de mousse 
métallique afin d’en déterminer les caractéristiques hydrauliques et ensuite de voir le 
comportement  de la boucle entière. 
 
III.2.3.1 Etude d’un module de mousse métallique 
 
Le but de cette étude est de déterminer le nombre de réacteurs agités continus 
(RAC) qui modélisent l’écoulement dans le réacteur dans la gamme de débit étudiés. 
 
Les signaux issus des deux spectromètres ne sont pas tout le temps calibrés et 
présentent parfois un décalage par rapport au zéro (Figure III.18) ; il a donc été nécessaire 
de procéder à un traitement statistique des courbes issues des deux spectromètres afin de 
lisser les bruits des signaux et de remettre les bases des courbes au zéro de référence 
quand cela s’avère nécessaire, comme cela a été le cas par exemple pour les expériences 
effectuées avec un débit de 10L.h-1. Ce traitement a été effectué à l’aide de l’outil 
« Régression Linéaire » d’Excel. C’est un outil qui effectue une analyse de régression 
linéaire en utilisant la méthode des « moindres carrés » pour tracer une droite sur un 
ensemble d'observations. Il utilise la fonction de feuille de calcul DROITEREG. 





















Figure III.18 : Absorbance à l’entrée du réacteur en fonction du temps pour un débit de 
10L.h-1  
 
Une fois cette analyse effectuée, les courbes d’absorbance traitées sont converties 
en concentration en BBT puis normalisées. La Figure III.19 et la Figure III.20 montrent 
l’évolution de la concentration en BBT normée par la surface du signal en entrée et en sortie 
du réacteur pour un débit de 21L.h-1 et de 32L.h-1. Le temps entre les deux pics d’entrée et 
de sortie correspond bien au temps de séjour réel dans le réacteur pour les deux débits 
présentés. 
 




























Figure III.19 : Concentration normée en BBT à l’entrée et à la sortie du réacteur en fonction 



























Figure III.20 : Concentration normée en BBT à l’entrée et à la sortie du réacteur en fonction 
du temps pour un débit de 32L.h-1  
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Comme il a été annoncé précédemment, le but de cette étude est de modéliser le 
comportement hydraulique du réacteur. Pour cela nous avons utilisé deux approches. La 
première est la méthode des moments qui va permettre d’avoir une idée globale sur le type 
d’écoulement dans le réacteur. Cette méthode est basée sur le principe d’un modèle à un 
paramètre : une succession de réacteurs agités continus. Elle permet de déterminer le temps 
de séjour moyen dans le réacteur ainsi que le nombre de bacs N. Cette méthode ne traite 
qu’un signal à la fois, c’est pour cette raison qu’elle sera appliquée aux signaux d’entrée et 
de sortie séparément. Ainsi, nous pouvons avoir la valeur exacte du temps de séjour moyen 
τ. Pour la valeur N du nombre de bacs nous la calculerons à partir des données issues du 
signal de sortie. Cette valeur N sera sous-estimée puisque nous ne prenons pas en compte 
l’allure du signal d’entrée dans le calcul de ce nombre. 
 
Une fois ces deux paramètres identifiés, nous faisons appel au logiciel DTSPro qui 
permet de déconvoluer les signaux d’entrée et de sortie et qui devrait donc améliorer la 
représentation du comportement du réacteur. Nous avons utilisé pour cela le même modèle 
que celui de la méthode des moments : une succession de réacteurs agités continus (N-
RACs) et nous avons pu ainsi identifier la valeur de N qui approcherait au mieux le signal 
réel. Le Tableau III.3 montre pour un débit de 21L.h-1 et de 32L.h-1 les résultats obtenus par 
les deux méthodes : méthode des moments et DTSPro. Nous pouvons remarquer d’un point 
de vue temps de séjour moyen que les valeurs obtenues sont très proches du temps de 
séjour réel dans le réacteur. Nous remarquons aussi une augmentation du nombre de bacs 
avec DTSPro, une tendance précédemment évoquée et qui est due à la prise en compte du 
signal d’entrée dans le traitement des courbes de distribution de temps de séjour. En effet le 
signal d’entrée n’est pas un Dirac et la trainée observée en sortie du réacteur est due à la 
trainée du signal d’entrée, d’où l’intérêt de la déconvolution des signaux effectuée par 
DTSPro. 
 
Données expérimentales Méthode des moments DTSPro 
Débit 
(L/h) 











bacs : N 
21 7,2 7,13 52 7,1 81 
32 5,25 5,84 44 5,75 200 
 
Tableau III.3 : Temps de séjour moyen et nombre de bacs calculés avec la méthode des 
moments et DTSPro 
 
La Figure III.21 montre l’évolution du temps de séjour moyen calculé par la méthode 
des moments et par DTSPro comparée au temps de séjour réel dans le réacteur pour 
quelques valeurs du débit procédé. Cette dernière valeur est le temps entre les extrémités 
des pics d’entrée et de sortie. On remarque que l’écart entre le temps de séjour réel et le 
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temps de séjour moyen est faible pour tous les débits et qu’il se réduit avec la diminution du 
débit, ceci est artificiellement dû à l’acquisition du signal d’absorbance pour laquelle nous 
n’avons pas pu fixer un pas de temps assez faible, ce qui induit une erreur de mesure pour 
les hauts débits. En effet, les points enregistrés ne reflètent pas l’allure réelle du signal dans 
ce cas car le pas de temps imposé par le logiciel d’acquisition ne permet pas d’enregistrer le 


























Figure III.21 : Evolution du temps de séjour réel et moyen en fonction du débit pour les 
différentes méthodes adoptées  
 
Sur la Figure III.22, nous pouvons voir la réponse du modèle N-RAC donnée par le 
logiciel DTSPro comparée à la distribution du temps de séjour expérimentale pour un débit 
de 21L.h-1 (Re ≈ 898). Les deux courbes se superposent assez bien. Une tendance 
confirmée lorsqu’on travaille avec de plus grands débits comme cela est montré sur la Figure 
III.23 qui illustre la réponse pour un débit de 32L.h-1 (Re ≈ 1231). 
 





































Figure III.23 : Distribution du temps de séjour en fonction du temps pour un débit de 32L.h-1 
 
Si nous regardons maintenant les caractéristiques du modèle N-RAC déterminées 
avec DTS-Pro pour différentes valeurs du débit (Tableau III.4), nous remarquons une 
augmentation du nombre de bacs en fonction du débit volumique. Cette évolution est très 
prononcée lorsqu’il s’agit de la plus grande valeur du débit (41L.h-1). Cette tendance est un 
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résultat attendu dans le cadre du modèle N-RAC et confirmé par l’allure des courbes de 
distribution de temps de séjour en fonction du temps réduit (le temps divisé par les temps de 
séjour moyen dans un module de mousse pour chaque débit considéré) (Figure III.24). En 
effet, nous pouvons voir que plus le débit est grand plus nous tendons vers un écoulement 
parfaitement piston. 
 
Débit       
(L.h-1) Reynolds 
Temps de séjour 
moyen (s) 
Nombre de bacs 
 N 
21 898.2 7.1 81 
32 1231.82 5.75 200 
37 1507.47 4.23 248 
41 1408.94 3.68 355 
 























Figure III.24 : Distribution du temps de séjour en fonction du temps réduit  
 
 Nous pouvons dire à partir de l’ensemble de ces résultats issus de l’étude d’un 
module de mousse métallique que le deuxième dispositif expérimental a un comportement 
beaucoup plus piston que le premier dispositif. Ceci n’est visiblement pas un effet du facteur 
de forme puisque nous passons d’un facteur de forme de 1 à un facteur de 0,85, donc la 
variation n’est pas assez prononcée pour expliquer cette tendance. Ceci peut être dû au 
changement de taille opéré entre les deux modules, nous passons de l’échelle du cm à 
l’échelle du mm, ce qui donne une gamme du Reynolds [77 à 1463] pour le premier dispositif 
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et [213 à 2132] pour le second. Le caractère piston peut en être modifié. Une autre 
explication peut provenir de la méthode d’acquisition. Nous pouvons affirmer que les 
résultats issus des spectromètres sont beaucoup plus fiables que ceux issus des sondes de 
conductivité.  
 
III.2.3.2 Etude de la boucle entière 
 
Nous nous sommes intéressés à la distribution du temps de séjour de la boucle 
entière. Pour cela nous avons fait l’acquisition des signaux à l’entrée du premier module de 
mousse et à sa sortie, le but étant de qualifier le volume réel de la boucle en prenant en 
compte le volume de la pompe installée à l’entrée du premier module et donc de qualifier le 
temps de séjour dans la boucle. Nous nous sommes intéressés également à la dégradation 
du signal due à la boucle et ce par le calcul du nombre de RAC représentant une boucle 
dans le réacteur. 
 
Nous pouvons voir sur la Figure III.25 l’évolution de la concentration en BBT en 
fonction du temps pour un débit de 21L.h-1 pour la boucle entière en entrée et en sortie du 
premier module de mousse. Nous pouvons reconnaitre les deux premiers pics représentant 
un module de mousse métallique étudié auparavant. Nous pouvons voir aussi la suite des 
oscillations dues à la recirculation du traceur dans le réacteur dont l’amplitude est beaucoup 
plus faible que celle du premier pic du signal d’entrée et de sortie comme nous pouvons le 
constater sur le zoom effectué sur la suite des oscillations. Cette dégradation rapide des 
signaux est due au volume des raccordements qui est beaucoup plus grand que le volume 
d’un module de mousse métallique, comme on peut le constater sur le Tableau III.5 qui 






































Figure III.25 : Concentration en fonction du temps de la boucle entière pour un débit de 
21L.h-1  
 
 On peut constater sur le Tableau III.5 que le volume des raccordements est plus de 6 
fois plus grand que celui du réacteur avec mousses métalliques proprement dit. 
L’écoulement dans ces raccordements n’est à priori pas parfaitement piston d’autant plus 
qu’il ne faut pas oublier les effets de mélange dus à la pompe. Ceci se confirme lorsque nous 
estimons le nombre de bacs représentatifs du modèle N-RAC à l’aide de DTS-Pro. Le 
Tableau III.6 résume les valeurs du temps de séjour de la boucle ainsi que le nombre de 
bacs calculés à partir du signal d’entrée et de sortie. Nous pouvons constater premièrement 
une dégradation du comportement piston par rapport à celui constaté lors du traitement d’un 
module de mousse métallique (Tableau III.4). Les valeurs du nombre de bacs issues du 
signal de sortie sont également inférieures ou égales à celles du signal d’entrée, ceci est 
également dû à la dégradation du signal lors de passage par les raccordements. Le temps 
de séjour est quant à lui conservé entre l’entrée et la sortie sauf pour le premier débit où on 
constate un écart de 6s entre les deux temps de séjours.  
 
Volume d’un module 
de mousse métallique 
Vm (L) 







0,042 0,371 0,287 6,82 
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 Signal d’entrée Signal de sortie 








21 65,76 31 59,24 19 
32 43,93 39 44,21 36 
37 39,195 30 39.77 25 
41 34,69 32 35.06 32 
 
Tableau III.6 : Récapitulatif des différents volumes caractéristiques de la boucle  
 
 Regardons maintenant l’évolution de la distribution du temps de séjour pour 
différentes valeurs du débit (21, 32 et 37 L.h-1) en fonction d’un temps réduit qui est cette 
fois-ci le temps de l’acquisition divisé par le temps de séjour dans la boucle entière (Figure 
III.26). Sur cette figure nous avons fait un zoom sur l’axe des ordonnées à partir de la 
deuxième sinusoïde afin d’identifier le nombre de tours effectués par le traceur dans le 
réacteur avant qu’il soit parfaitement mélangé. Nous pouvons faire deux constats. Le 
premier : nous avons le temps de faire 7 boucles dans le réacteur avec un comportement 
proche du piston avant que l’écoulement ne tende vers un réacteur parfaitement mélangé. 
Ceci est un résultat important pour l’exploitation postérieure du dispositif en boucle fermée. 
Ce résultat nous permet de considérer la mise en œuvre de réactions à cinétique 
modérément rapide, voire lente (jusqu’à 7 fois le temps de séjour de la boucle) sans que 
l’interprétation ne soit rendue délicate par le passage à l’état parfaitement mélangé. Cela 
permet d’envisager une exploitation qui n’exige pas de longueur prohibitive de garnissage.  
 
 Le deuxième constat est que ce nombre de tours amenant à un écoulement 
parfaitement mélangé est le même pour les 3 débits analysés sur cette figure. Pour 21, 32 et 
37 L.h-1, il faut 6 à 7 tours dans le réacteur avant de dégrader le comportement piston. 


















D = 21 L/h
D = 32 L/h








Figure III.26 : Distribution du temps de séjour en fonction du temps réduit pour différentes 
valeurs du débit  
 
Ce constat a déjà été fait lors de la réalisation des expériences de DTS sur la 
première boucle expérimentale. En effet, si nous traçons là aussi la distribution du temps de 
séjour en fonction du temps normé par le temps de séjour dans la boucle pour différentes 
valeurs du débit (Figure III.27), nous remarquons que le nombre de tours nécessaire à 
l’atteinte du comportement parfaitement mélangé est le même pour les trois débits 
considérés (50, 90 et 200L.h-1), il se situe entre 7 et 8 tours de recirculation.  
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Figure III.27 : Distribution du temps de séjour en fonction du temps réduit pour différentes 
valeurs du débit du premier dispositif expérimental  
 
 Nous pouvons dire alors qu’une configuration en boucle de recirculation possède un 
invariant qui ne dépend que de la géométrie de la boucle et qui est le nombre de tours 
nécessaires pour dégrader le comportement piston du réacteur-échangeur. Nous constatons 
que cette valeur n’est que légèrement supérieure à celle obtenue avec le premier dispositif, 
alors que nous étions en droit de nous attendre à une différence plus sensible entre les 2 
dispositifs. En effet avec la seconde géométrie, le caractère piston était plus marqué (81 
RAC en moyenne contre 12 bacs pour le premier dispositif). On s’attendait en conséquence 
à réaliser plus de tours dans le réacteur avant d’atteindre le caractère parfaitement mélangé. 
La dégradation plus rapide dans le second dispositif est sûrement due au volume des 
raccordements qui est largement supérieur au volume du réacteur avec mousses 
métalliques. Il y a donc un réel travail d’optimisation à effectuer pour réduire le plus possible 
la taille des tuyaux de raccordement afin de perturber l’écoulement le moins possible. 
 
Nous pourrions à ce niveau nous poser la question de la validité de l’outil de 
simulation pour cette nouvelle géométrie. Nous avons donc intégré la valeur du nombre de 
bacs calculé à l’aide de DTS-Pro pour les différentes valeurs du débit étudiées ici dans l’outil 
de simulation et nous avons regardé l’accord entre les valeurs expérimentales et les points 
prédits par la simulation. Nous avons constaté un parfait accord entre ces courbes. La Figure 
III.28 montre un exemple de comparaison pour un débit de 32L.h-1 où nous pouvons encore 
une fois constater l’aptitude de cet outil de simulation à prédire le comportement 
hydrodynamique du réacteur-échangeur. 



























Sortie outil de simulation
 
Figure III.28 : Comparaison des résultats des expériences et de l’outil de simulation pour un 




Dans ce chapitre nous avons pu tout d’abord définir un outil numérique fondé sur 
l’analyse fonctionnelle, permettant la prédiction du comportement hydrodynamique du 
réacteur-échangeur avec mousses métalliques. Cet outil a par la suite été validé ainsi que 
l’outil de simulation à l’aide d’expériences de distribution de temps de séjour effectuées sur 
le premier réacteur-échangeur. Cette validation a été réalisée dans un premier temps sur un 
seul module de mousse métallique puis sur la boucle entière dans un deuxième temps. Nous 
avons alors pu constater la capacité de ces outils à prédire l’écoulement à l’intérieur de 
l’appareil à l’aide d’un modèle comportemental simple qui est la cascade de réacteurs agités 
continus que ce soit pour un module unique de mousse métallique ou pour une boucle 
entière. Nous voulons préciser que dans la suite de ce travail nous allons travailler 
uniquement avec l’outil de simulation. En effet cet outil est beaucoup plus complet que 
l’analyse fonctionnelle qui certes permet de prédire le comportement hydrodynamique du 
réacteur-échangeur mais qui se limite uniquement à ce niveau de caractérisation puisque 
contrairement à l’outil de simulation, elle n’intègre pas les modules de transfert thermique et 
de réaction. 
 
Nous nous sommes intéressés par la suite à la caractérisation de la géométrie 
optimisée du réacteur-échangeur, où nous avons pu voir une nette amélioration du 
comportement piston du réacteur-échangeur et on a pu ainsi à l’aide de DTS-Pro identifier 
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les paramètres du modèle N-RAC capable de reproduire le comportement de notre réacteur-
échangeur. 
 
Enfin nous avons pu constater l’intérêt que constitue l’utilisation de la boucle de 

































Le but de ce chapitre est double. Le premier objectif vise à quantifier les pertes de 
charge générées dans le second dispositif. Le deuxième objectif est la détermination des 
capacités d’échange thermique de ce réacteur. Dans les deux cas, nous comparerons les 
différents résultats des expériences menées sur ce réacteur, dans un premier temps, à ceux 
d’un tube vide, puis à ceux calculés à l’aide de différentes corrélations issues de la 
littérature. Il faut signaler que les données bibliographiques concernant les mousses sont 
rares et sont généralement données pour des régimes turbulents alors que nous travaillons 
ici principalement en régime laminaire. 
 
IV.1. Etude des pertes de charge  
 
Plusieurs corrélations issues de la littérature permettent de quantifier les pertes de 
charge dans un canal vide en régime laminaire comme par exemple la loi de Poiseuille 
quand il s’agit d’un canal à section circulaire pour un écoulement établi. Cette loi relie le 
coefficient de Darcy Λ au nombre de Reynolds Re (Equation IV.1), coefficient qui intervient 











ρΛ=∆                                                                                                      IV.2 
 
Avec :  L   : longueur du canal (m) 
            Dh : diamètre hydraulique du canal (m) 
 U  : vitesse du fluide dans le canal (m.s-1) 
            ρ  : masse volumique du fluide (kg.m-3) 
 
Quand il s’agit de sections non circulaires, comme dans notre cas, Shah et al. (1987) 




2537.09564.07012.19467.13553.1196 5*4*3*2** ααααα −+−+−
=Λ                  IV.3             
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*α  : facteur de forme. 
 
Où e et l sont respectivement la hauteur et la largeur du canal rectangulaire. Cette 
corrélation est valable pour 0 < α* < 1 et pour Re < 2300. 
 
IV.1.1 Mesures expérimentales 
 
L’étude des pertes de charge a été réalisée, comme il a été précisé au début de ce 
chapitre, sur le second dispositif expérimental à l’aide d’un capteur de pression différentielle 
Rosemount. Les pertes de charge mesurées sont résumées en Annexe 4 et sont 
représentées sur la Figure IV.1. On constate une nette augmentation des pertes de charge 




















Figure IV.1 : ∆P en fonction du débit volumique pour un module de mousse métallique 
 
Afin de pouvoir positionner les pertes de charge générées par les mousses Porvair 
20ppi par rapport au tube vide, nous avons tracé le coefficient de Darcy en fonction de 
l’inverse du nombre de Reynolds pour les mousses Porvair 20ppi et pour le tube vide en 
utilisant la corrélation de Shah et al. (1987) (Figure IV.2). Nous constatons un facteur 
d’augmentation des pertes de charge par rapport au tube vide de 110 à 200 ce qui n’est pas 
négligeable pour une application industrielle puisque cela signifie une augmentation de la 
puissance de pompage et donc du coût de fonctionnement de l’installation. 







































































Corrélation Shah et al.
Linéarisation (Mousse Porvair 20ppi)
 
Figure IV.2 : Coefficient de Darcy en fonction du Reynolds pour les mousses et pour un tube 
vide d’une géométrie similaire  
 
Ce tracé nous permet de corréler le coefficient de Darcy des mousses métalliques Λm 





=Λ m                                                                                                      IV.4 
 
Nous pouvons constater sur cette même figure que nous pouvons mieux représenter 
les pertes de charge dans les mousses Porvair 20ppi en distinguant deux zones séparées 
par une valeur du nombre de Reynolds de 1069 (Figure IV.3). Ce changement de 
comportement peut être imputé à apparition d’instabilités hydrodynamiques générées par les 
mousses métalliques. Nous dégageons ainsi deux corrélations permettant de lisser les 









+=Λ m       valable pour Re > 1069                                                   IV.6 
 
 















































Figure IV.3 : Corrélation du coefficient de Darcy en fonction du Reynolds pour les mousses  
 
Cette linéarisation en inverse du Reynolds reste naturellement abusive, puisqu’elle ne 
prend pas en compte la nature poreuse des mousses métalliques mais a le mérite de mettre 
en évidence le facteur 100 sur le coefficient de Darcy par rapport à la loi de Poiseuille. 
  
IV.1.2. Comparaison et analyse 
 
L’étude des pertes de charge dans les mousses métalliques a fait l’objet de plusieurs 
écrits et différentes corrélations ont été développées. L’ensemble des corrélations trouvées 
dans ce sens s’écrivent selon une forme unique (Equation IV.7) en fonction du Reynolds Re 







f +=                                                                                        IV.7 
 




             Const : coefficient d’inertie intrinsèque à la mousse 
 
IV.1.2.1 Calcul du nombre de Darcy 
 
Nous rappelons que le nombre de Darcy s’écrit en fonction de la perméabilité B et de 
la hauteur de la mousse H (Equation IV.8). 





BDa =                        IV.8 
 
Afin de pouvoir exploiter ces corrélations, nous avons besoin de calculer le nombre 
de Darcy pour les mousses Porvair 20ppi. La loi expérimentale de Darcy mesure le débit 
d'eau qui peut (gravitairement et par capillarité) s'écouler, par unité de temps à travers un 
échantillon de milieu poreux. Elle décrit le phénomène physique qui est que, plus la couche 
d'eau est importante, plus celle-ci percole rapidement dans le milieu vers le bas. Pour 
calculer le nombre de Darcy, il est nécessaire de calculer la valeur de la perméabilité de ces 
mousses.  
 
Considérant les mousses métalliques comme un milieu poreux, il est possible selon 
la loi de Darcy et partant de faibles valeurs de la vitesse dans un écoulement établi, d’écrire 







                                                                                        IV.9 
 
Avec :  B    : perméabilité du milieu poreux (m2) 
  U   : vitesse d’écoulement (m.s-1) 
  ∆P : perte de charge (Pa) 
  L    : longueur du milieu poreux (m) 
  µ    : viscosité dynamique du fluide (Pa.s) 
 
Cette relation n’est plus valable dès qu’on dépasse un seuil du nombre de Reynolds. 
On parle alors d’une déviation de la loi de Darcy que Forchheimer a modifié en 1901 en 





P ρµ +=∆                       IV.10 
 
Avec :  b    : constante intrinsèque au milieu poreux 
  ρ   : masse volumique du fluide (kg.m-3) 
  





 en fonction de la vitesse d’écoulement. 
L’ordonnée à l’origine permet d’estimer la valeur de la perméabilité. Le Tableau IV.1 résume 
les valeurs de la perméabilité et du nombre de Darcy pour les mousses métalliques Porvair 
20ppi.  
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la mousse (m) 
Nombre de Darcy 
Da 
2,27.10-8 6.10-3 6,31.10-4 
 
Tableau IV.1 : Perméabilité et nombre de Darcy des mousses Porvair 20ppi 
 
IV.1.2.2 Comparaison avec la littérature 
 
Ici on va s’intéresser aux travaux de quatre auteurs : Beavers et al. (1969), Montillet 
(1992), Kim et al. (2000) et Ferrouillat (2004). Ces quatre auteurs ont proposé des 
corrélations traduisant les pertes de charge dans le cas de différentes mousses et pour 
différents fluides mais toujours sous la même forme (Equation IV.7) en fonction du Reynolds 
et du nombre de Darcy. Le Tableau IV.2 résume les paramètres de chaque corrélation ainsi 














 Const Fluide Auteur 
3 – 50 0,0779 
3 – 60 0,0701  
5 – 100 0,0736 
Eau 
Beavers et al. 
(1969) 
45 0,012 – 20,7 0,109 
60 8,8.10-3 – 14,2 0,0973 
100 0,04 – 6,55 0,128 
Eau - Glycérol Montillet (1992) 
10 14,41 – 109,44 
20 10,13 – 76,98 
40 7,93 – 60,22 
0,105 Air Kim et al. (2000) 
20* 1,9 – 78 0,085 
20** 1 – 96 0,054 
45*** 0,6 – 61 0.074 
Eau Ferrouillat (2004) 
 
Tableau IV.2 : Paramètres et domaines de validité des corrélations de pertes de charge 
 
*    : corrélation établie pour des mousses en aluminium 
**  : corrélation établie pour des mousses en cuivre 
*** : corrélation établie pour des mousses en cuivre 
 
La Figure IV.5 montre les valeurs du facteur de friction données par les différentes 
corrélations appliquées à notre géométrie en utilisant la perméabilité des mousses Porvair 
20ppi et comparées à celles que nous n’avons mesurées expérimentalement. Nous avons 
pris une valeur moyenne de la constante « Const » = 0,074 pour la corrélation de Beavers et 
al. (1969) et de 0,111 pour la corrélation de Montillet (1992) et nous avons tracé que les 
deux premières corrélations de Ferrouillat (2004) avec un grade de 20ppi. Nous pouvons 
remarquer que les mousses métalliques Porvair 20ppi génèrent moins de résistance à 
l’écoulement que ne l’estiment les corrélations utilisées ici. Ceci est peut-être dû à la nature 
des mousses puisque comme nous pouvons le voir sur le Tableau IV.2, par exemple pour 
les corrélations de Montillet (1992), les grades sont supérieurs à ceux de notre mousse et la 
gamme du Re.Da1/2 est très réduite par rapport à notre gamme de travail (8 à 52). Quant à la 
corrélation de Kim et al. (2000), elle a été établie lors d’expériences avec de l’air, ce qui 
influe significativement sur les valeurs du facteur de friction. Nous nous attendions à ce que 
les corrélations de Ferrouillat (2004) représentent mieux nos points expérimentaux mais on 
remarque un facteur de 2 en moyenne entre les valeurs expérimentales et les deux 
corrélations pour des mousses 20ppi. Nous pouvons dire que les pertes de charges dans les 
mousses métalliques ne dépendent alors pas uniquement du leurs grades mais également 
de leurs autres caractéristiques comme le diamètre de pore où encore le diamètre de fil.  
























Points expérimentaux pour les mousses Porvair 20ppi
Corrélation de Beavers et al. (1969)
Corrélation de Montillet (1992)
Corrélation de Kim et al. (1998)
Corrélation de Ferrouillat (2004) 20*
Corrélation de Ferrouillat (2004) 20**
 
Figure IV.5 : Facteur de Friction en fonction du nombre de Reynolds pour les différentes 
corrélations  
 
IV.1.2.3 Etablissement d’une corrélation 
  
 A la lumière de cette discussion, il nous a semblé nécessaire d’établir une corrélation 
qui prenne en compte les caractéristiques propres à la mousse métallique Porvair 20ppi et 
ce notamment à l’aide du nombre de Darcy. 
 
Nous avons donc essayé de mettre en œuvre une corrélation du même format que 
l’équation IV.7. Ainsi le tracé du groupe adimensionnel (f*Da1/2) en fonction du (Re*Da1/2) 
(Figure IV.6) permet de dégager une relation linéaire entre le premier groupe adimensionnel 







f +=           valable pour 52.Re8 21 ≤≤ Da                   IV.11 
 
















Figure IV.6 : (f*Da1/2) en fonction de (Re*Da1/2) pour les mousses métalliques Porvair 20ppi  
 
Nous remarquons sur la Figure IV.6 une parfaite concordance entre la corrélation et 
les points expérimentaux uniquement pour les basses valeurs du nombre de Reynolds. Ceci 
est surement dû au coefficient directeur de la corrélation qui est pris égal à 1, ce qui ne 
permet pas une grande liberté quant à l’identification de la constante. Afin de mieux corréler 
les valeurs expérimentales nous avons joué sur les deux paramètres de la droite reliant le 
groupe adimensionnel (f*Da1/2) au (Re*Da1/2). Ainsi on obtient la corrélation IV.12 qui colle 
mieux aux valeurs expérimentales par rapport à la corrélation précédente comme on peut le 







f +=           valable pour 52.Re8 21 ≤≤ Da                   IV.12 
 

















Figure IV.7 : (f*Da1/2) en fonction de (Re*Da1/2) pour les mousses métalliques Porvair 20ppi 
avec les différentes corrélations établies 
 
IV.1.2.3 Comparaisons de différentes mousses métalliques 
 
La structure de la mousse semble être un facteur important et influe visiblement sur 
les valeurs des pertes de charge. Il nous est apparu donc important de comparer différents 
types de mousses entre elles. Pour cela, nous faisons référence aux travaux de Ferrouillat 
(2004) qui, nous l’avons déjà vu, s’est intéressé à la caractérisation de mousses métalliques 
de différents matériaux (Aluminium et Cuivre) et pour différents grades (20 et 45ppi), dont les 
principales caractéristiques sont résumées dans le Tableau IV.3 et dont les corrélations des 



































1430 1.016 95% 2.27.10-8 0.2 16 
ERG 20ppi 
(Aluminium) 1720 1.5 92% 6.13.10
-8
 0.25 273 
SCPS 20ppi 
(Cuivre) 900 1.2 97% 2.73.10
-8
 0.2 401 
SCPS 45ppi 
(Cuivre) 2400 0.8 97% 1.11.10
-8
 0.2 401 
 
Tableau IV.3 : Caractéristiques des mousses métalliques 
 
La Figure IV.8 compare le facteur de friction calculé pour les 4 types de mousses 
métalliques : Porvair 20ppi, ERG 20ppi, SCPS 20ppi et enfin SCPS 45ppi en les supposant 
insérés dans un canal de même géométrie que notre réacteur. On peut constater l’influence 
du grade des mousses sur les pertes de charge puisque la mousse SCPS 45ppi présente les 
plus grands facteurs de friction, ce qui semble normal puisque la densité des pores est 
beaucoup plus grande dans ce type de mousses. Les mousses de même grade (20ppi) 
présentent des pertes de charge assez proches avec un avantage pour les mousses Porvair 
dans les plus grands nombre de Reynolds. Il s’avère donc que les pertes de charge 
dépendent naturellement du diamètre des pores : plus il est petit, plus les pertes sont en 
général plus fortes. Mais cet élément ne semble pas être le seul facteur pouvant influer sur 
les pertes de charge.  
 





























Figure IV.8 : Facteur de Friction en fonction du nombre de Reynolds pour les différentes 
mousses métalliques  
 
On a pu déjà constater que les pertes de charge générées par les mousses 
métalliques Porvair 20ppi sont beaucoup plus importantes que celles observées à travers un 
tube vide (Figure IV.2). On a pu voir également un intérêt pour l’utilisation de ces mousses 
par rapport à d’autres types de mousses étudiés dans la littérature. Il serait donc intéressant 
pour conclure ce paragraphe de quantifier la déviation des pertes de charge calculées ici par 
rapport à la loi de Darcy. Cette déviation appelée déviation de Forchheimer est quantifiée par 
le second terme de l’équation IV.10, qui représente l’effort amené en plus par l’écoulement 
pour surmonter les forces de frottement et d’inertie dues à la tortuosité de la trajectoire du 
fluide du fait du milieu poreux. On peut déjà dire que plus la vitesse augmente, plus ce terme 
est influent dans l’expression des pertes de charge. Pour quantifier cette déviation, nous 
allons tout d’abord introduire un nombre adimensionnel : le nombre de Forchheimer 
(Equation IV.13). La déviation par rapport à la loi de Darcy s’en déduit par l’équation IV.14. 
 
µ











100%                    IV.14 
 
La Figure IV.9 illustre cette déviation en fonction du nombre de Reynolds pour les 4 
mousses comparées ici. Elle varie entre 24 et 68% pour les mousses Porvair 20ppi. Il est 
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donc primordial de prendre en compte l’effet du milieu poreux. Les mousses ERG 20ppi 
présentent les plus grandes valeurs de déviation. En effet si on analyse les valeurs du 
diamètre de fil des différentes mousses, on peut constater que ce sont celles qui présentent 





































Figure IV.9 : Déviation de Forchheimer en fonction du nombre de Reynolds pour les 
différentes mousses métalliques 
 
 Pour conclure sur les pertes de charge dans les mousses métalliques, on peut dire 
qu’il y a deux facteurs essentiels qui sont le diamètre de pore et le diamètre de fil. Ce sont 
ces deux paramètres qu’il faut donc bien choisir lors du choix d’une mousse métallique pour 
l’utilisation dans un réacteur-échangeur.  
 
 Les valeurs de pertes de charge obtenues pour les mousses Porvair 20ppi restent 
relativement basses de l’ordre de quelques centaines de mbar par unité de longueur, elles 
ne constituent donc pas un frein du point de vue hydraulique et leur gestion au niveau d’une 
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IV.2. Etude des transferts thermiques  
 
En plus de la caractérisation hydraulique, le dimensionnement d’un réacteur-
échangeur nécessite également une étude de ses capacités d’échange thermique. Ainsi il 
sera possible d’optimiser son design pour qu’il réponde aux spécifications envisagées. 
 
IV.2.1. Mesures expérimentales 
 
L’analyse thermique du réacteur-échangeur est basée sur des expériences de 
refroidissement. Le Tableau IV.4 rappelle les caractéristiques des mousses métalliques 
insérées dans le réacteur. La caractérisation des performances thermiques est réalisée à 
partir d’expériences en eau conduites dans le réacteur. A cet effet, les circuits procédé et 
utilité sont alimentés par de l’eau du réseau. Un bain thermostaté permet de fixer la 
température en entrée côté procédé à une valeur de 50°C. Les essais thermiques ont été 
conduits avec des débits allant de 5 à 50L/h côté procédé et allant de 50 à 500L/h côté 















20 ppi 1.016 1430 95% 16 
 
Tableau IV.4 : Caractéristiques de la mousse métallique Porvair 20ppi 
 
Nous rappelons la disposition des différents thermocouples et sondes mis en place 
afin de suivre l’évolution de la température le long du réacteur (Figure IV.10) : Te et Ts sont 
respectivement les températures indiquées par les sondes en entrée et en sortie du réacteur 
côté procédé, T1 et T2 sont les températures données par les thermocouples placés le long 
du réacteur et enfin Tue et Tus sont respectivement les températures des sondes en entrée 























Figure IV.10 : Eléments de mesure thermique d’un module de mousse métallique dans le 
second dispositif expérimental 
 
Le Tableau IV.5 résume les surfaces d’échanges offertes côté procédé et côté utilité 
ainsi que les diamètres hydrauliques de chaque côté. 
 









0,0254 6,49 0,0659 12,5 
 
Tableau IV.5 : Surfaces d’échange et diamètres hydrauliques de l’installation 
 
 Nous précisons que le diamètre hydraulique côté procédé est calculé à partir de la 





=                     IV.15 
 
 Avec  S  : section de passage du canal (m2) 
            P : périmètre du canal (m) 
 
 Le diamètre hydraulique côté utilité est quant à lui calculé différemment puisqu’il 
s’agit ici d’un tube concentrique. Ainsi le diamètre hydraulique côté utilité s’écrit : 
 
pexthuuh DDD −=                     IV.16 
 
 Avec  Du     : diamètre interne du tuyau renfermant le fluide utilité (m) 
           Dhpext : diamètre hydraulique externe du canal procédé (m) 
 
La Figure IV.11 montre l’évolution de la température dans le réacteur en fonction du 
temps pour un débit procédé de 30 L.h-1 et pour différents débits utilité : 80, 160, 200 et 245 





Ts T2 T1 Te 
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réacteur entre l’entrée et le premier thermocouple car c’est là où on observe le plus grand 
gradient de température. Nous voulons signaler aussi l’erreur qui entache les mesures de T1 
et T2 qui sont les thermocouples insérés au milieu du canal procédé. En effet les mesures 
issues de ces thermocouples oscillent et sont entachées d’une erreur de ± 3 °C, une valeur 
assez significative par rapport aux gradients de température observés due probablement à la 




















Tue T2 Ts Te Tus T1
Du = 80 L.h-1
Du = 160 L.h-1
Du = 200 L.h-1 Du = 245 L.h-1
 
Figure IV.11 : Evolution de la température dans le réacteur en fonction du temps le long du 
réacteur  pour un débit procédé de 30 L.h-1 et différents débits utilité 
 
Les résultats obtenus sur l’ensemble des mesures expérimentales sont résumés en 
annexe 4. Le traitement de ces résultats montre que le réacteur permet d’obtenir un gradient 
thermique allant de 19°C pour les hauts débits côté  procédé à 27°C pour les bas débits côté 
procédé entre l’entrée et la sortie du fluide procédé, pour un temps de séjour variant de 3 à 
28s selon les conditions opératoires. 
 
Sur la Figure IV.12, nous pouvons qualifier l’inertie thermique de l’appareil. En effet, 
nous pouvons voir, pour un débit procédé d’environ 21 L.h-1, la mise en régime de l’appareil 
lors d’un passage d’un débit utilité nul à un débit de 500L.h-1 et puis de ce dernier débit à un 
débit nul. Nous constatons qu’il faut environ 710s pour l’atteinte du régime permanent lors du 
premier changement de débit utilité et environ 760s pour le deuxième changement de ce 
débit. L’inertie de l’appareil est donc à peu près la même lors du refroidissement ou du 
réchauffement du fluide procédé. 
 
 

























Du = 0 L.h-1
Dp = 21 L.h-1
Du = 0 L.h-1
Dp = 20.5L.h-1
Du = 500 L.h-1
 
Figure IV.12 : Evolution de la température en fonction du temps le long du réacteur montrant 
l’inertie du réacteur-échangeur 
 
Ces différentes expériences nous ont permis de quantifier le coefficient de transfert 
global au sein de l’appareil en fonction du nombre de Reynolds basé sur le diamètre 
hydraulique côté procédé. Cette caractérisation est basée sur des bilans thermiques en 
régime permanent entre les fluides procédé et utilité. Dans ces bilans nous tiendrons compte 
de la conductivité thermique du matériau du canal où sont insérées les mousses métalliques 
(Aluminium ≈ 237 W.m-1K-1). 
 
Une fois le régime permanent atteint (système stabilisé en température), les mesures 
des sondes de température permettent de déterminer la quantité de chaleur échangée par le 
fluide procédé en appliquant la relation :  
 
 )T(T*C*DQ sep −=                                                          IV.17 
 
Avec :  Q    : quantité de chaleur échangée (W) 
    D    : débit massique total du fluide considéré (kg.s-1) 
    Cp  : chaleur spécifique du fluide considéré (J.kg-1.K-1) 
    Te   : température d’entrée du fluide (K) 
      Ts   : température de sortie du fluide (K) 
 
Cette quantité de chaleur permet d’accéder à un coefficient global d’échange 
représentatif du transfert par convection à partir de la relation IV.18 : 
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ml∆T *A*UQ =                                         IV.18 
 
Avec :  U     : coefficient global d’échange (W.m-2.K-1) 
   A      : surface globale d’échange entre le fluide procédé et le fluide utilité 
   ∆Tml : moyenne logarithmique des températures au sein du réacteur (K) 
 
Etant donné que le réacteur-échangeur fonctionne à co-courant, la moyenne 
















               IV.19 
  
 Sur la Figure IV.13, nous pouvons voir l’évolution du coefficient global d’échange en 
fonction du débit volumique procédé. Nous remarquons l’augmentation de ce coefficient en 




















Figure IV.13 : Evolution du coefficient global d’échange en fonction du débit volumique côté 
procédé 
 
En utilisant des mousses métalliques dans le réacteur, on ne peut plus se restreindre 
qu’aux surfaces d’échange au contact du fluide utilité, appelées surfaces primaires, mais il 
faut aussi tenir compte de la contribution de la mousse métallique dans ce transfert avec ce 
qui sera appelé surface secondaire. Cette surface peut être quantifiée via un rendement 
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d’ailette de la mousse métallique dont on détaillera le calcul dans ce qui suit  (Ferrouillat 
2004).  
 
La surface totale d’échange Sech est la surface d’échange développée définie comme 
suit : 
 
secondaireprimaireech SSS +=                                IV.20
    
Avec :  Sprimaire = 2 * (e + l) * L : La surface primaire d’échange (m²) 
 
Avec :   L : longueur du réacteur-échangeur (m) 
           e : hauteur du réacteur-échangeur (m) 
 l  : largeur du réacteur-échangeur (m) 
 
  Ssecondaire = e * l * L * Sspe : La surface secondaire développée par les mousses 
métalliques (m²) 
 
Avec :  Sspe  : La surface spécifique de la mousse (m².m-3)  
 
Le Tableau IV.6 résume les caractéristiques géométriques et les surfaces d’échange 
de la mousse. La surface spécifique de la mousse a été donnée par le fournisseur.  
 
e (mm) 6 Sprimaire (m²) 0,0254 
l (mm) 7 Ssecondaire (m²) 0,0583 
L (mm) 1000 Ssp (m².m-3) 1430 
es (mm) 0,2 V (L) 0,041 
hs (mm) 3 Dh (mm) 6,49 
 
Tableau IV.6 : Caractéristiques géométriques des surfaces d’échange de la mousse 
 
La surface d’échange totale Sech correspond à la surface maximale disponible pour le 
transfert thermique. En réalité la conduction au sein de l’ailette et donc de la mousse n’est 
pas parfaite et il faut alors corriger cette surface en la pondérant par le rendement d’ailette. 
Le rendement d’ailette peut alors être défini en faisant une analogie entre les mousses 
métalliques et les ailettes à pas décalées. En effet, Lu et al. (1998) se sont inspirés de la 
modélisation simplifiée des mousses métalliques (Figure IV.14) et ont calculé le rendement 
d’ailette en supposant que la longueur de conduction est égale à la hauteur de la mousse et 
que le diamètre de l’ailette est égal au diamètre de fibre de la mousse. Le rendement 
d’ailette modélise le gain en performances thermiques possible si les mousses étaient 
brasées aux parois d’échange. 
 





Figure IV.14 : Modélisation simplifiée des mousses métalliques par analogie aux ailettes à 
pas décalées (Lu et al., 1998) 
 
Pour de telles géométries, le rendement d’ailette est calculé de la manière suivante 








−=                  IV.21 
 





















































ailette                                           IV.22 
 
Avec   ailetteλ  : conductivité thermique de l’ailette (W.m-1.K-1) 
  hs        : hauteur de l’ailette (= e/2) (m) 
 hp     : coefficient de transfert thermique local côté procédé (W.m-2.K-1) 
 es     : taille du brin ou taille du fil (m) 
 
Dans cette expression, le coefficient d’échange local côté procédé hp est calculé à 
partir du coefficient d’échange global avec la méthode de Wilson qu’on détaillera par la suite.  
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Ainsi, la surface réellement offerte à l’échange s’écrit comme la somme de la surface 
primaire et de la surface secondaire multipliée par le rendement d’ailette : 
 
secondaireprimaireech S*ηSS +=                                  IV.23 
 
L’estimation du rendement d’ailette de la mousse métallique étudiée ici est 
représentée sur la Figure IV.15 en fonction du débit volumique. Les rendements d’ailettes 

































































Figure IV.15 : Rendement d’ailette et facteur d’augmentation de la surface d’échange en 
fonction du débit volumique 
 
Le facteur d’augmentation de la surface d’échange développée dû au brasage des 











  onaugmentatid' Facteur =
+
=                      IV.24 
 
La Figure IV.15 montre que le brasage des mousses avec les parois d’échange 






 Chap.IV : Etude Thermo-Hydraulique 152 
  
 
IV.2.2. Approche prédictive 
 
Le but de ce paragraphe est d’établir les corrélations représentatives des coefficients 
de transfert thermique locaux. En effet, à partir des coefficients d’échange thermique globaux 
on peut calculer les coefficients de transfert thermique locaux côté procédé hp et côté utilité 










++=                                                        IV.25 
 
Avec :  hp : coefficient local d’échange côté procédé (W.m-².K-1) 
 hu : coefficient local d’échange côté utilité (W.m-².K-1) 
   e  : épaisseur de la paroi entre le côté procédé et le côté utilité (m) 
   λ  : conductivité thermique de la paroi (W.m-1.K-1) 
 
IV.2.2.1 Méthode de Wilson 
 
La caractérisation thermique des coefficients côtés procédé et utilité est réalisée à 
l’aide de la méthode de Wilson. C’est une méthode expérimentale qui permet de calculer un 
coefficient d’échange local dans un échangeur de chaleur dans le cas où le coefficient 
d’échange local du second fluide n’est pas limitant. Autrement dit on fixe un fort débit dans 
un des deux milieux (dans notre cas il s’agit du fluide utilité) de façon à obtenir un coefficient 
d’échange connu largement supérieur à celui de l’autre milieu. 
 
L’échange de chaleur peut être quantifié par une relation empirique sous forme 
adimensionnelle :  
 
( )LDfaNu hcb PrRe=                                                     IV.26 
 
Avec :  a, b et c des constantes 
    Dh : diamètre hydraulique du canal (m) 
    L   : longueur du canal (m) 
 
Dans le cas d’un écoulement établi (L/Dh > 60), ce qui est notre cas (L/Dh ~ 150), le 
terme f(Dh/L) tend vers 1. L’équation IV.24 se réduit alors à : 
 
cbaNu PrRe=                                                                            IV.27 
 
Nous avons supposé précédemment que nous allions travailler dans un premier 
temps avec les expériences à grand débit côté utilité, ce qui correspond à un régime 
fortement turbulent (Reu ≈ 12700). Pour ces points expérimentaux, nous avons considéré la 
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corrélation de Mac Adams relative à un tube vide (Relation IV.28) pour le calcul du 
coefficient de transfert local côté utilité.  
 
3.08.0 PrRe023,0=uNu                                                                           IV.28 
 
La Figure IV.16 montre l’évolution du nombre de Nusselt pondéré par le nombre de 
Prandtl côté procédé à la puissance 0,33 : Prp0.33 en fonction du nombre de Reynolds, nous 
remarquons qu’il y a trois points qui ne suivent pas l’allure générale de la courbe. Le calcul 
du coefficient de transfert local côté procédé a été établi à partir des données des 
expériences référencées en annexe 4 en assemblant les données relatives au premier 
tronçon du réacteur entre l’entrée et le premier thermocouple puis entre le premier et le 
second thermocouple et enfin entre l’entrée et le second thermocouple. Comme nous l’avons 
précisé précédemment, les thermocouples sont entachés d’une grande erreur de mesure. Or 
les trois points signalés correspondent à des valeurs prises entre le premier et le second 
thermocouple, ce qui veut dire que l’erreur dont sont entachées ces valeurs est multipliée par 
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IV.2.2.2 Etablissement des corrélations 
  
Une fois le coefficient de transfert côté procédé identifié à l’aide de la méthode de 
Wilson, nous allons pouvoir le corréler en fonction du Reynolds et du Prandtl en identifiant 
les paramètres a, b et c présents dans l’équation IV.27. Puisque nous travaillons 
principalement en régime laminaire côté procédé, l’exposant c a été imposé à une valeur de 
0,33.  
 
Au vu de la discussion précédente, nous avons choisi d’éliminer les trois points 
aberrant en question et d’établir la corrélation du nombre de Nusselt à partir des points 
restants (Figure IV.17). Ainsi, en traçant le nombre de Nusselt pondéré par Pr1/3, en fonction 
du nombre de Reynolds nous pouvons facilement identifier les constantes a et b de 
l’équation IV.27 à l’aide d’une loi en puissance. Il faut signaler que les différentes propriétés 
physiques sont calculées à partir de la température moyenne entre l’entrée et la sortie. Le 
nombre de Nusselt côté procédé s’écrit alors : 
 

















Figure IV.17 : Nu.Pr-(1/3) en fonction du nombre de Reynolds côté procédé amélioré 
 
La Figure IV.18 illustre la précision de cette corrélation du coefficient d’échange local 
côté procédé : elle est de 24% pour la grande majorité des points expérimentaux. 























Figure IV.18 : Ecart entre les coefficients de transfert de chaleur locaux côté procédé 
expérimentaux et ceux calculés à partir de la corrélation proposée 
 
La corrélation du coefficient de transfert côté procédé a été établie dans le cadre de 
forts valeurs du Reynolds côté utilité. Il est important donc de vérifier la validité de 
l’hypothèse d’un comportement suivant la loi Mac Adams côté utilité pour les autres points 
expérimentaux. Le coefficient de transfert local côté utilité peut être déduit à partir du 
coefficient global d’échange et de la corrélation du coefficient de transfert local côté procédé 














                                       IV.31 
  
Les résultats obtenus sont portés sur la Figure IV.19 (valeurs différentes de celles 
utilisées par la méthode de Wilson) ainsi que les valeurs issues de la corrélation de Mac 
Adams (Equation IV.28) pour les mêmes valeurs du Reynolds utilité. Nous pouvons 
constater que les deux courbes sont très proches même pour les basses valeurs du 
Reynolds utilité, ce qui valide notre hypothèse de considérer la corrélation de Mac Adams 
pour paramétrer les échanges côté utilité.  




















Figure IV.19 : Nu.Pr-(1/3) en fonction du nombre de Reynolds coté utilité  
 
IV.2.3. Analyse des résultats 
 
IV.2.3.1 Comparaison tube vide 
 
La Figure IV.20 représente le coefficient d’échange global de transfert thermique, 
construit sur la surface d’échange primaire du réacteur, en fonction du nombre de Reynolds 
côté procédé pour le réacteur avec mousses métalliques et pour un tube vide avec les 
mêmes caractéristiques géométriques. Nous précisons que le coefficient global d’échange 
pour un tube vide a été établi à partir de la corrélation IV.28 en utilisant la corrélation de Mac 
Adams pour le coefficient de transfert côté utilité. Pour le coefficient de transfert côté 
procédé nous avons utilisé la relation de Sieder et Tate (Equation IV.32) pour des Reynolds 
< 2000 et la relation de Mac Adams pour les valeurs du Reynolds > 2000.  La Figure IV.20 
montre l’amélioration significative apportée par la présence des mousses métalliques au sein 
du réacteur par rapport à un canal vide de même diamètre hydraulique (jusqu’à 2,5 fois). 
Cette amélioration est due à l’intensification de la turbulence apportée par la présence des 
mousses métalliques et par leur participation à l’augmentation de la surface d’échange. 
 
( ) 31PrRe83,1 LDNu hp pp=                                                      IV.32 
























Figure IV.20 : Coefficient d’échange de chaleur global en fonction du nombre de Reynolds 
 
IV.2.3.2 Comparaison avec d’autres mousses 
 
 L’intérêt de l’insertion des mousses métalliques dans le canal étant établi, il est 
important de quantifier cette capacité d’échange par rapport à d’autres mousses métalliques 
étudiées dans la littérature. Il s’agit des mousses ERG 20ppi, SCPS 20ppi et SCPS 45ppi 
dont les caractéristiques ont été rappelées dans le Tableau IV.3. Ferrouillat (2004) a procédé 
à une caractérisation thermique de ces différentes mousses et a pu dégager des corrélations 
établissant l’évolution du coefficient de Colburn (Equation IV.33) en fonction du nombre de 
Reynolds et du nombre de Darcy. Ces corrélations sont reportées dans les Equations IV.34 
à IV.36 ainsi que leurs domaines de validité. 
 
31Pr.Re
Nuj =                                           IV.33 
 
 20ppi ERG : 
 
806,0612,0Re0056,0 −−= Daj  valable pour 157.Re6,1 21 ≤≤ Da                 IV.34 
 
 20ppi SCPS :  
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814,0628,0Re0026,0 −−= Daj  valable pour 71.Re1,1 21 ≤≤ Da              IV.35
      
 45ppi SCPS :  
 
808,0615,0Re0016,0 −−= Daj     valable pour 49.Re6,0 21 ≤≤ Da               IV.36 
 
 Nous remarquons ici aussi la forme des corrélations qui est différente de la 
corrélation déjà établie pour les mousses Porvair 20ppi (Equation IV.30). Nous avons essayé 
donc d’établir une corrélation similaire afin de prendre en compte le nombre de Darcy et 
donc les propriétés intrinsèques à la mousse. Nous trouvons alors : 
 
 20ppi Porvair : 
 
758,0537,0Re00214,0 −−= Dajm  valable pour 72.Re1,7 21 ≤≤ Da       IV.37 
 
La Figure IV.21 illustre l’écart entre les valeurs du coefficient de Colburn expérimental 
et les valeurs issues de la corrélation IV.37. Cet écart n’excède pas les 22 ,46% pour la 




















Figure IV.21 : Ecart entre les coefficients d’échange de chaleur locaux hp expérimentaux et 
ceux issues de la corrélation IV.35 
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Le Tableau IV.7 rappelle les valeurs de la perméabilité de chacune des mousses 
métalliques faisant l’objet de cette comparaison. 
 
Désignation Perméabilité (m2) 
Porvair 20ppi 2,27.10-8 
ERG 20ppi 6,13.10-8 
SCPS 20ppi 2,73.10-8 
SCPS 45ppi 1,11.10-8 
 
Tableau IV.7 : Perméabilités des différentes mousses métalliques 
 
La Figure IV.22 montre l’évolution du coefficient de Colburn basé sur la surface 
primaire en fonction du nombre de Reynolds pour les quatre types de mousses métalliques. 
Ce coefficient a été calculé dans des conditions géométriques et opératoires similaires à 
celles de l’installation étudiée ici. Nous remarquons tout d’abord que la mousse Porvair 20ppi 
est bien située par rapport aux autres mousses métalliques malgré sa faible conductivité 
thermique : 16 W.m-1.K-1 par rapport à 273 W.m-1.K-1 pour les mousses ERG et 401 W.m-1.K-1 
pour les mousses SCPS. La mousse SCPS 45ppi présente les meilleures valeurs du 
coefficient de Colburn, ceci est dû probablement à la densité de pore qui est supérieure aux 
autres mousses métalliques. Si l’on s’intéresse aux mousses du même grade (20ppi), on 
remarque que la mousse SCPS est la moins performante d’un point de vue transfert 
thermique, elle présente aussi la plus petite surface spécifique (900 m2.m-3). La mousse ERG 
(1720 m2.m-3) possède une surface spécifique supérieure à celle de la mousse Porvair (1430 
m2.m-3). Malgré cela on remarque des performances thermiques supérieures de cette 
dernière à partir d’un nombre de Reynolds de 1200, ceci s’explique par le diamètre de pore 
des mousses Porvair qui est inférieur à celui des mousses ERG. Cette comparaison nous 
permet de comprendre la difficulté de classer les mousses par rapport à leur performance 
thermique au vu des différents paramètres qui influent sur ces performances : surface 
spécifique, diamètre de pore, densité,… 
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Figure IV.22 : Coefficient de Colburn en fonction du nombre de Reynolds 
 
Dans nos différentes expériences, les mousses métalliques ne sont pas brasées aux 
parois d’échange, les surfaces spécifiques importantes ne sont pas alors mises 
complètement à contribution. C’est ce qu’on a pu voir précédemment au travers du calcul de 
la surface secondaire d’échange et qu’on a pu visualiser sur la Figure IV.15. Nous avons 
alors voulu estimer les performances escomptées de ces mousses, toujours dans les mêmes 
conditions géométriques et opératoires que notre installation, en admettant qu’elles soient 
brasées aux parois d’échange. Ainsi la Figure IV.23 représente l’évolution du coefficient de 
transfert thermique pondéré par un terme de compacité Sech/V en fonction du nombre de 
Reynolds. On rappelle que Sech prend en compte la surface primaire d’échange et la surface 
secondaire d’échange pondéré par le rendement d’ailette. On peut voir sur cette figure que 
les courbes suivent le même classement des surfaces spécifiques puisque pour une valeur 
donnée du nombre de Reynolds, la mousse SCPS 45ppi avec la plus grande surface 
spécifique présente les meilleures performances, elle est suivie de la mousse ERG 20ppi 
puis de notre mousse Porvair 20ppi et enfin par la mousse SCPS 20ppi. Cette représentation 
reste néanmoins discutable puisque le coefficient de transfert thermique utilisé ici est basé 
sur la surface d’échange primaire et donc (hp.Sech) ne représente pas l’échange réel offert 
par ces mousses, mais notre objectif était juste à titre comparatif. 
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Figure IV.23 : h.Sech/V en fonction du nombre de Reynolds 
 
Afin de mieux visualiser l’apport du brasage des mousses aux parois d’échange, 
nous avons fait appel à la corrélation de Kim et al. (2000) qui évalue le coefficient de Colburn 
modifié j* (Equation IV.38) pour des mousses en Aluminium brasées de différentes porosités.  
 
451.0489.0* Re73.13. −−== Dajj η      valable pour 2050Re270 ≤≤                       IV.38 
 
Nous avons ensuite développé l’expression du coefficient de Colburn modifié afin que 
son expression ne comporte que des valeurs connues ou issues de l’expérience. Pour cela 
nous supposons que ph.η  est égal au coefficient de transfert global U. Ainsi, et à partir des 
équations IV.17 et IV.18, nous pouvons écrire le coefficient global d’échange U sous la 












                                            IV.39 
 
Avec :  Up   : vitesse d’écoulement (m.s-1) 
    A    : surface globale d’échange (= Ssp.V) (m2) 
    ∆T  : différence de température (= Te-Ts) (K) 
 
Si on développe plus l’équation IV.38 en fonction du coefficient de transfert de 
chaleur local procédé, le coefficient de Colburn modifié s’écrit également sous la forme :  










=             IV.40 
 












=                                   IV.41 
 
La Figure IV.24 illustre l’apport significatif du brasage des mousses métalliques aux 
parois d’échange puisque le coefficient de Colburn modifié j* prédit par Kim et al. (2000) est 
de 5 à 12 fois plus grand que celui obtenu avec les mousses Porvair 20ppi non brasées. Le 
brasage des mousses Porvair ne pourrait alors qu’améliorer l’échange thermique, ce qui est 
très profitable pour la fonction réacteur de l’appareil surtout quand il s’agit de réactions 























Corrélation Kim et al. (2000)
 
Figure IV.24 : Comparaison des coefficients de Colburn modifiés expérimentaux avec la 
corrélation de Kim et al. (2000)  
 
IV.2.3.3 Influence du facteur de forme 
 
 Pour finaliser cette analyse, nous avons voulu étudier l’influence d’un paramètre 
caractéristique de la géométrie du canal, il s’agit du facteur de forme. Pour ce faire nous 
avons utilisé la corrélation du coefficient de Colburn établie précédemment pour les mousses 
Porvair 20ppi et nous avons choisi de comparer quatre géométries différentes. La deuxième 
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géométrie est celle étudiée dans ce chapitre, les deux dernières correspondent aux 
géométries étudiées par Ferrouillat (2004) et la première géométrie correspond à un facteur 
de forme égale à 1. Le Tableau IV.8 reprend les caractéristiques de chaque canal où serait 
inséré la mousse Porvair 20ppi. 
 











Géométrie 1 6 6 6 1 1 
Géométrie 2 6 7 6,49 0,857 1 
Géométrie 3 6,35 40 11 0,159 1 
Géométrie 4 1,83 2 1,91 0,915 1 
 
Tableau IV.8 : Dimensions des différentes géométries des canaux 
 
La Figure IV.25 illustre l’évolution du coefficient de transfert thermique pondéré par 
un terme de compacité (Sech/V) calculé pour les quatre géométries en fonction du nombre de 
Reynolds. Nous remarquons que le canal de plus grand facteur de forme présente les plus 
fortes valeurs du coefficient de transfert thermique pondéré, des valeurs qui restent 
néanmoins assez proches des canaux avec un facteur de forme de 0,915 ou encore 0,857. 
Mais par contre si nous regardons les valeurs du rendement d’ailettes représentées sur la 
Figure IV.26, nous remarquons que malgré les bonnes qualités d’échange de cette 
géométrie (α*=1), c’est celle qui présente le moins de surface secondaire mise à contribution. 
Cette géométrie n’est donc pas aussi rentable que ne peuvent l’être les trois autres 
géométries qui présentent des rendements d’ailette très proches des 100% et dont la 
compacité est raisonnable. Nous remarquons, pour un Reynolds donné, un léger avantage 
pour le canal avec un facteur de forme de 0,857. Nous pouvons dire donc qu’il est préférable 
en terme de compacité de travailler avec le canal d’un facteur de forme de 0,857. Le 
dispositif étant destiné à une fonction de réacteur, le temps de séjour prend alors un intérêt 
considérable. Nous pouvons le constater pour les mousses avec un facteur de forme de 
0,915 sur la Figure IV.27 qui pour un temps de séjour donné à l’intérieur du réacteur 
présentent le plus petit coefficient de transfert thermique.  


























































Figure IV.26 : Rendement d’ailette en fonction du nombre de Reynolds pour les différentes 
géométries étudiées  
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Figure IV.27 : hp.Sech/V en fonction du temps de séjours pour les différentes géométries 
étudiées  
 
IV.2.4 Validation du modèle 
 
 Une fois les corrélations des coefficients de transfert thermique côtés procédé et 
utilité établies, il nous a semblé important de valider l’outil de simulation du point de vue 
thermique. Ainsi nous avons implémenté ces corrélations dans le simulateur afin de pouvoir 
examiner la réponse du modèle.  
 
 Nous avons pu voir lors de la présentation de l’outil de simulation au chapitre II, 
partie 2, que les aspects dynamiques du modèle sont très importants pour le fonctionnement 
et l’optimisation du réacteur-échangeur. Dans le cadre de cette approche, il est donc 
important de bien estimer les paramètres dynamiques et notamment en ce qui nous 
concerne ici l’inertie thermique du réacteur-échangeur qui intervient du côté procédé ainsi 
que du côté utilité. 
 
 Sur les Figure IV.11 et Figure IV.12, nous avons pu voir la réponse du réacteur-
échangeur lors d’expériences de refroidissement du fluide procédé et ce en faisant varier le 
débit utilité. Nous avons reproduit les mêmes expériences à l’aide de l’outil de simulation en 
nous basant sur les caractéristiques géométriques des côtés procédé et utilité et en 
réajustant par la suite les paramètres d’inertie thermique côté procédé et côté utilité.  
 
 La Figure IV.28 et la Figure IV.29 montrent l’évolution des différentes températures 
au sein du réacteur-échangeur déterminés expérimentalement et à l’aide de l’outil de 
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simulation. Sur la Figure IV.28, nous pouvons voir la réponse du simulateur lorsqu’on garde 
l’inertie due à la géométrie du réacteur-échangeur, c'est-à-dire le poids réel des différentes 
parties de l’appareil. Nous remarquons tout d’abord que les températures en régime 
permanent en sortie du réacteur côté procédé sont légèrement plus basses avec le 
simulateur. La transition de ces températures lors d’un passage d’un débit utilité à un autre 
se fait très rapidement contrairement à ce qu’on peut voir sur les valeurs expérimentales. En 
ce qui concerne le fluide utilité, nous pouvons dire que l’inertie du tuyau où circule le fluide 
de refroidissement est assez proche de l’inertie réelle du réacteur-échangeur de ce côté. 
 
 Il s’avère donc nécessaire de réajuster l’inertie côté procédé afin de mieux coller 
aux valeurs expérimentales en modifiant les valeurs des masses des supports d’écoulement 
côté procédé et côté utilité. C’est ce qu’illustre la Figure IV.29, où l’on peut voir, après 
réajustement de ces deux paramètres, la bonne concordance entre les profils de 
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Figure IV.28 : Simulation des conditions opératoires de la Figure IV.11 (inertie non réajustée) 
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Figure IV.29 : Simulation des conditions opératoires de la Figure IV.11 (inertie réajustée)




Nous avons pu quantifier les différents paramètres hydrauliques et thermiques des 
mousses métalliques Porvair 20ppi. Nous avons aussi comparé les performances du 
réacteur-échangeur avec mousses métalliques avec celles tout d’abord d’un tube vide puis 
en faisant appel à des corrélations issues de la littérature et traitant des mousses 
métalliques.  
 
L’analyse des pertes de charge a montré leur importance dans ce type de 
technologie par rapport à un tube vide puisque celles-ci ont été multiplié par un minimum de 
110 et jusqu’à 200 par rapport à un tube vide. Un résultat attendu vue la structure des 
mousses qui présentent plusieurs obstacles à l’écoulement. Les valeurs des pertes de 
charge restent néanmoins raisonnables surtout si nous les comparons avec celles d’autres 
mousses comme les mousses SCPS et ERG étudiées par Ferrouillat (2004).  
 
L’étude des performances thermiques a permis de bien situer la mousse métallique 
Porvair 20 ppi en terme de capacité d’échange par rapport au tube vide et aux autres 
mousses métalliques étudiées dans la littérature malgré la faible conductivité thermique du 
matériau. Elle a permis aussi de réajuster les paramètres dynamiques du simulateur afin de 





























CARACTERISATION REACTIVE  
DU REACTEUR-ECHANGEUR








Le but de ce chapitre est de présenter l’étude réactive menée dans le réacteur-
échangeur. A travers cette étude, nous allons montrer tout d’abord les aptitudes du réacteur-
échangeur à contrôler une réaction dont l’exothermicité est telle qu’elle impose d’opérer 
habituellement en conditions semi-batch. Nous essayerons ensuite d’illustrer l’apport de la 
boucle dans la mise en œuvre de différentes réactions, particulièrement à cinétique lentes, et 
pour lesquelles la boucle de recirculation pourrait présenter un intérêt majeur.  
 
  Nous avons opté en guise d’exemple pour une réaction d’oxydation, telle que la 
réaction d’oxydo-réduction du thiosulfate de sodium par le peroxyde d’hydrogène, bien 
connue dans notre laboratoire en tant que réaction test afin de quantifier les performances 
thermiques des réacteurs intensifiés continus. La réaction est très sensible au ratio des 
concentrations de thiosulfate de sodium et du peroxyde d’hydrogène employées (Cohen et 
al. 1962, Lo et al. 1972). La cinétique réactionnelle est a priori bien établie, et aussi très bien 
adaptée, à cause de sa rapidité, à des systèmes caractérisés par de faibles temps de séjour, 
ce qui est le cas de notre réacteur-échangeur. 
 
Nous rappelons ci-après la principale équation de la réaction d’oxydation du 












OHSONaOSNaOHOSNa 24263222322 442 ++→+                                          V.1  
 
Comme pour la caractérisation thermique du réacteur-échangeur, tous les essais 
réactionnels ont été menés à co-courant. 
 
 Afin de mettre en œuvre cette réaction, des solutions de peroxyde d’hydrogène et de 
thiosulfate de sodium aux concentrations souhaitées ont été préparées. Le dosage de ces 
solutions a été effectué par dosage volumétrique. Le détail de la méthode est présenté en 
Annexe 5.  
 
Avant la mise en œuvre de la réaction il est nécessaire de suivre une procédure de 
démarrage et de mise en marche des appareils afin d’éviter tout problème lors de la réaction. 
Cette procédure est détaillée en Annexe 6. 




V.1. Eude réactive en boucle ouverte 
 
La boucle ouverte correspond à 2 modules de mousses métalliques placés en série. 
 
V.1.1 Mesures expérimentales 
 
Afin de valider les performances thermiques du réacteur-échangeur, il est nécessaire 
d’établir les profils de température et de taux de conversion pour la réaction envisagée en 
boucle ouverte. Le Tableau V.1 résume les conditions opératoires des différents essais 
réalisés dans l’appareil ainsi que les températures de sortie du fluide procédé et du fluide 
utilité (Ts) après les deux modules de mousse métallique. 
 
Fluide procédé 























15,7 24 0,87 8,69 24 3,41 25 298 16 19 
Essai 
n° 2 
16,8 28 0,87 8,77 28 3,41 27 298 17 20 
Essai 
n° 3 
15,8 34 0,87 8,77 34 3,41 28 298 17 20 
Essai 
n° 4 
17,4 37 0,87 8,77 37 3,41 26 298 17 22 
Essai 
n° 5 
16,7 25 0,9 9,63 25 3,28 36 273 19 22 
Essai 
n° 6 
16,7 31 0,9 9,23 31 3,28 29 273 19 22 
Essai 
n° 7 
16,5 34 0,9 9,23 34 3,28 28 273 19 23 
Essai 
n° 8 
17 23 1,1 9,02 23 4,12 23 287 14 18 
Essai 
n° 9 
19 27 1,1 9,02 27 4,12 25 287 14 20 
 
Tableau V.1 : Conditions opératoires de la réaction d’oxydation du thiosulfate de sodium 
 
 La Figure V.1 illustre le profil de température le long du réacteur pour les essais 1 à 
4. Ces essais correspondent à des concentrations identiques en thiosulfate de sodium et en 
peroxyde d’hydrogène et à des débits procédé et utilité sensiblement constants. La 
température d’alimentation peut être considérée pour ces 4 essais comme la seule variable, 




allant de 24°C environ (essai 1) à 37°C (essai 4). On constate que les profils de température 
diffèrent notablement selon la température d’entrée, tout en tendant vers le même ordre de 
grandeur de température en sortie (après 2 modules de mousse). Le pic d’exothermie varie 
en amplitude et en position, en fonction de la température d’entrée des réactifs. En 
particulier, il apparait très nettement aux environs du premier tiers du premier module à la 
plus forte température. Bien entendu, ce profil pourrait être davantage affiné à l’aide d’un 
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Figure V.1 : Profil de température le long du réacteur-échangeur pour les essais 1 à 4 
 
Le taux de conversion de la réaction pour chacun des essais effectués est calculé à 
partir de bilans thermiques effectués côtés procédés et utilité. Le détail de ce calcul est 
proposé en Annexe 7. Des prélèvements de produits à la sortie du premier et/ou du 
deuxième module de mousse métallique dans un Dewar nous ont permis d’approximer le 














Taux de conversion (%) 
Après 1 module de mousse 
métallique 
Après 2 modules de mousse 
métallique 
 
Bilan thermique Dewar Bilan thermique Dewar 
Essai n° 1 14,11 4,85 45,67 40,90 
Essai n° 2 21,99 27,30 60,7 66,03 
Essai n° 3 33,61 27,64 70,6 76,91 
Essai n° 4 42,16 --- 86,43 85,43 
Essai n° 5 3,08 --- 65,14 66,49 
Essai n° 6 7,07 --- 74,02 75,74 
Essai n° 7 46,74 --- 90,65 81,61 
Essai n° 8 53,34 69,69 91,6 93,62 
Essai n° 9 65,15 67,52 90,9 93,78 
 
Tableau V.2 : Taux de conversion pour les différents essais effectués 
 
En conformité avec les profils de température mesurés, nous remarquons donc 
également que plus la température d’alimentation est grande plus le taux de conversion final 
au bout des 2 modules de mousse métallique est important (Tableau V.2). Ceci est vrai 
également au bout d’un module de mousse métallique. Nous constatons aussi que les 
valeurs calculées par bilan thermique et par bilan sur le Dewar sont très proches, ce qui 
valide la démarche de calcul entreprise ici. 
  
La Figure V.2 montre les profils de température le long du réacteur-échangeur pour 
tous les autres essais (5 à 9). Nous remarquons que le profil correspondant à l’essai 5 ainsi 
que celui de l’essai 6 sont assez uniformes le long de l’installation, les taux de conversion 
après le 1er module demeurant relativement faibles (tableau V.2), la réaction se poursuivant 
ensuite dans le second module, avec au final des taux du même ordre de grandeur que ceux 
atteints lors des essais 1 à 4. Les conditions de ces essais sont : une température d’entrée 
des réactifs entre 25 et 30°C et une concentration légèrement plus faible en peroxyde. Sans 
à proprement parler de conditions parfaitement isothermes, il n’en demeure pas moins que 
ces 2 essais conduisent à des résultats intéressants en terme de maîtrise de l’exothermicité. 
L’essai n°7, qui ne diffère des 2 précédents que pa r une température d’entrée des réactifs 
plus élevée (à 34°C), conduit à un profil qui s’app arente à ceux des essais 1 à 4 : élévation 
de température dans le 1er module suivie d’une diminution régulière le long du second 
module. Quant aux essais 8 et 9, on retrouve là les profils très marqués avec pics 
d’exothermicité importants, cette fois plutôt aux 2/3 du 1er module, et ce malgré une 
température basse du fluide utilité (~13°C). Il fau t noter que ce sont les essais qui 
correspondent aux plus fortes concentrations en réactifs et en conséquence aux plus forts 
taux de conversion, localement et globalement (Tableau V.2).    
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Figure V.2 : Profil de température le long du réacteur-échangeur pour les essais 5 à 9 
 
Nous avons fait figurer dans le tableau V.3 la quantité de chaleur dégagée pour les 
essais n° 8 et 9 et pour lesquels on s’approche des  100% de taux de conversion. Le tableau 
compare l’élévation adiabatique de température au maximum d’écart de température relevée 
pour chacun de ces essais. Nous pouvons remarquer que les valeurs des maxima des 
écarts de température sont largement inférieures aux élévations adiabatiques de 
température. Nous pouvons conclure quant à la réelle capacité du réacteur-échangeur à 
mousse métallique à contrôler de tels types de réactions chimiques fortement 
exothermiques. Les mousses métalliques sont donc capables d’absorber de grandes 
quantités de chaleur et de maintenir une température acceptable du milieu réactionnel. 
 
 









Essai n° 8 409 98 34 
Essai n° 9 380 91 42 
 
Tableau V.3: Chaleur dégagée par les différentes réactions et élévations de la température 
 
V.1.2 Comparaison avec l’outil de simulation 
 
Nous avons pu à travers les précédents chapitres valider la capacité de l’outil de 
simulation à reproduire le comportement hydraulique et thermique du réacteur-échangeur. Il 




est donc important à ce stade de l’étude de voir la réponse du modèle lors de l’intégration du 
module Réaction et de pouvoir comparer les résultats aux profils expérimentaux présentés 
dans le paragraphe précédent. Nous avons donc complété l’outil de simulation par le module 
réaction, dans lequel nous avons implanté le modèle cinétique de la réaction en question. 
 
Nous allons ici nous intéresser uniquement aux essais n° 4 et 9, qui conduisent en 
moyenne aux plus forts taux de conversion. La Figure V.3 et la Figure V.4 comparent les 
profils de température procédé et utilité expérimentaux et ceux issus de l’outil de simulation. 
Nous remarquons une relative bonne représentation du profil global de la température 
procédé et de la température utilité le long du réacteur-échangeur. L’outil de simulation aide 
à avoir plus d’information que ne peut le procurer le dispositif expérimental puisque nous ne 
disposons que de 7 points de mesures côté procédé et de 3 points de mesures côté utilité 
répartis sur la longueur du réacteur-échangeur. Nous pouvons donc considérer l’outil de 
simulation comme validé pour sa bonne représentation du comportement du réacteur-
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Figure V.3 : Comparaison expérience/modèle pour l’essai n° 4 
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Figure V.4 : Comparaison expérience/modèle pour l’essai n° 9 
 
V.1.3 Etude comparative par simulation 
 
Dans ce qui suit, nous allons essayer de positionner les performances de notre 
réacteur-échangeur à mousse métallique par rapport au canal vide et par rapport à une autre 
catégorie de réacteur intensifié, il s’agit de l’OPR (Open Plate Reactor), étudié auparavant 
au laboratoire et dont les caractéristiques ont été présentées au chapitre I. 
 
La Figure V.5 et la Figure V.6 comparent les profils de température côté procédé, 
ainsi que les taux de conversion pouvant être atteints le long de notre réacteur-échangeur et 
d’un canal vide ayant les mêmes caractéristiques géométriques que le canal où sont 
insérées les mousses métalliques. Ces courbes ont été établies à l’aide de l’outil de 
simulation et comparent les performances de chaque réacteur-échangeur dans les 
configurations des essais n° 4 et 9. Pour le cas du  canal vide nous avons utilisé pour le côté 
procédé, l’expression du coefficient d’échange établie par Sieder et Tate (Equation V.2) dans 
le cas d’un régime laminaire (Re < 2100) et l’expression de Colburn (Equation V.3) dans le 
cas d’un régime turbulent (Re > 2100) : 
 
( ) 33,0Pr*Re*86,1 LDNu h=                                             V.2  
 
Avec :  L   : longueur du canal (m) 
            Dh : diamètre hydraulique du canal (m) 
 




318,0 PrRe023,0=Nu                                             V.3 
 
Nous pouvons voir sur ces figures que, comme on pouvait s’y attendre, les taux de 
conversion atteints dans le canal vide pour les essais n°4 et 9 sont supérieurs à ceux atteints 
en mousses métalliques. En revanche, le niveau de température atteint dans le canal vide 
est largement supérieur avec des valeurs inquiétantes lors de l’essai 9 (pic proche de 70°C). 
Ceci certes, favorise la réaction d’oxydation étudiée ici mais montre un des grand défauts du 
canal vide, qui est le manque de maîtrise de la température. Nous relevons un écart de 15 et 
18 degrés respectivement pour les essais n° 4 et 9 entre le tube vide et les mousses 
métalliques. L’intérêt des mousses métalliques est évident pour le contrôle des niveaux de 
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Figure V.5 : Comparaison mousse métallique/canal vide pour l’essai n° 4 
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Figure V.6 : Comparaison mousse métallique/canal vide pour l’essai n° 9 
 
Nous allons maintenant comparer les performances de notre dispositif à mousse 
métallique à celles de l’OPR. Pour cela nous avons simulé à l’aide de notre modèle le 
comportement des mousses métalliques dans les conditions de deux essais entrepris et 
validés dans l’OPR. Le Tableau V.4 résume les conditions opératoires de ces deux essais 
(essais 10 et 11). Les débits et les températures du thiosulfate de sodium et du peroxyde 
























41,2 19 1,01 10,5 19 8,62 560 13,86 
Essai 
n° 11 
39,64 19 0,87 10,62 19 6,99 220 13,86 
 
Tableau V.4: Conditions opératoires des essais 10 et 11 
 
La Figure V.7 et la Figure V.8 montrent les profils de température côté procédé et 
côté utilité ainsi que les taux de conversion le long de chaque réacteur-échangeur pour les 
essais 10 et 11. Pour l’OPR, nous n’avons présenté que les profils le long de la première 
plaque de réaction qui représente 1/3 du volume total du réacteur. Nous remarquons que 




pour chacun de ces deux essais, les taux de conversion atteints dans chaque réacteur-
échangeur sont très proches. Nous pouvons également voir que les niveaux de température 
atteints par les deux technologies sont assez similaires avec un léger avantage remarqué 
sur la Figure V.7 pour les mousses puisque la température procédé dans ces derniers est 
inférieure à celle atteinte dans l’OPR. Ceci est dû à l’effet du coefficient de transfert extérieur 
qui doit être meilleur pour les mousses métalliques. La gamme de débit utilité étudié ne 
correspond pas également à la gamme de travail de l’OPR. Il n’y a donc pas d’avantage 
particulier d’une technologie par rapport à l’autre sur le seul plan technique. Le seul facteur 
discriminant pourrait être alors dans le coût d’investissement, vraisemblablement en faveur 
de la mousse métallique, et ce d’autant que les performances de celle-ci sont obtenues avec 
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Figure V.7 : Comparaison mousse métallique/OPR l’essai n° 10 
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Figure V.8 : Comparaison mousse métallique/OPR l’essai n° 11 
 
V.1.4 Etude de sensibilité 
 
 Il est intéressant, maintenant qu’on a pu valider la modélisation du réacteur-
échangeur, d’utiliser cet outil afin de prédire l’influence des conditions opératoires sur la 
qualité de la réaction représentée ici par son taux de conversion. Pour cela nous allons 
comparer les performances des mousses métalliques pour différentes valeurs du débit 
procédé et utilité. Nous allons aussi essayer de comprendre l’impact du rapport débit fluide 
utilité/débit procédé et de la concentration des produits sur ces mêmes performances. 
 
 Pour pouvoir établir ces différentes comparaisons, nous nous sommes fixé un cas de 
référence (Essai n° 12) dont les caractéristiques s ont résumées dans le Tableau V.5. Les 
essais n° 13 et 14 gardent avec l’essai n°12 un mêm e rapport de débit utilité/ débit procédé 
qui est de 10. Dans les essais n° 15 et 16 on a fai t varier ce rapport dans la gamme [5, 10, 
15]. Pour les essais n° 17 et 18, on garde les même s débits mais on fait varier les 
concentrations des produits en multipliant à chaque fois par rapport à notre cas de référence 
































10 19 0,779 5 19 3,204 150 15 
Essai 
n° 13 
14 19 0,779 7 19 3,204 210 15 
Essai 
n° 14 
8 19 0,779 4 19 3,204 120 15 
Essai 
n° 15 
10 19 0,779 5 19 3,204 75 15 
Essai 
n° 16 
10 19 0,779 5 19 3,204 225 15 
Essai 
n° 17 
10 19 0,39 5 19 1,602 150 15 
Essai 
n° 18 
10 19 1,169 5 19 4,807 150 15 
 
Tableau V.5: Conditions opératoires des essais 12 à 18 
 
 La Figure V.9 compare les essais 12, 13 et 14, simulés avec un même rapport de 10 
entre le débit utilité et le débit procédé. L’essai n° 14 est celui pour lequel le débit total 
procédé est le plus petit, il est suivi par l’essai n° 12 et enfin par l’essai n° 13. Nous pouvons 
constater que le taux de conversion est d’autant plus grand et qu’en conséquence l’élévation 
de température également que le débit total procédé est plus faible. C’est un résultat tout à 
fait attendu, conséquence du temps de séjour des réactifs dans le réacteur. En effet ce 
temps est inversement proportionnel au débit d’alimentation des réactifs  
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Figure V.9 : Comparaison des essais n° 12 à 14 
 
 La Figure V.10 montre l’influence du débit utilité sur les profils de température côté 
procédé et côté utilité ainsi que sur les performances de la réaction. Nous pouvons constater 
que le meilleur taux de conversion est celui de l’essai n° 15 avec le plus petit débit utilité. En 
effet la température est moins contrôlée par rapport aux essais n° 12 et 16, ce qui engendre 
des conditions propices pour le déroulement de la réaction puisque la température du milieu 
est la plus élevée. Par contre, c’est pour ce même essai que nous pouvons observer la plus 
forte température du fluide utilité. Il y a donc un compromis à observer entre le débit utilité et 
le débit procédé afin d’atteindre les objectifs souhaités sans avoir besoin de passer par un 
refroidissement supplémentaire des réactifs ou du fluide utilité.  
 
 La Figure V.11 illustre l’impact de la concentration des produits à débits procédé et 
utilité constants. Les produits les plus concentrés (Essai n° 18) permettent les meilleurs taux 
de conversion, par contre la température du milieu est très élevée, elle avoisine les 110°C, 
ce qui n’est pas acceptable en pratique d’un point de vue sécurité de l’installation. Nous 
pouvons pour cet exemple augmenter le débit du fluide utilité.   
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Figure V.11 : Comparaison des essais n° 12, 17 et 18 
 
 




 Au travers de cette étude de sensibilité, nous avons pu voir tout l’intérêt de l’outil de 
simulation en vue de la détermination des conditions optimales pour une réaction donnée. Il 
permet entre autres de dégager plusieurs conditions opératoires pour un objectif donné.   
 
V.2. Etude de la réaction en boucle fermée 
 
Nous avons évoqué dans le paragraphe précédent l’intérêt que pourrait avoir la mise 
en place d’autres modules de mousses métalliques pour compléter les réactions et pour 
obtenir des produits à des températures plus ou moins élevées selon le besoin. Afin de 
simuler l’augmentation du nombre de modules, nous avons envisagé de faire fonctionner le 
module en boucle, en faisant recirculer le fluide procédé comme lors de la caractérisation 
hydraulique présentée au chapitre III. Il est donc nécessaire de comprendre le déroulement 
de la réaction dans cette boucle afin de dégager des lignes de conduite. 
 
Pour réaliser cette étude nous avons développé et mis en place un modèle simplifié. 
En effet, lors de la mise en œuvre de la boucle, avec le modèle détaillé, il est nécessaire 
d’affecter aux variables du premier bac les valeurs des variables du dernier bac. Dans cette 
configuration, le solveur DISCo, utilisé pour la résolution du système d’équations, n’a pas pu 
prendre en compte les écarts de températures entre le dernier et le premier bac, ce qui a 
conduit à une non-convergence du modèle. Cela nous a poussé à développer un programme 
plus simple qui prend en compte la phase réactionnelle et qui n’utilise que trois variables : la 
température et les compositions molaires des composés A et B. Ce programme est valable 
pour les modèles réactionnels faisant intervenir deux composés dans l’expression de la 
vitesse de réaction. Dans l’annexe 8 nous avons détaillé les équations du modèle ainsi que 
la méthode de résolution. 
 
Pour ce modèle, nous supposons qu’à l’instant initial, le réacteur-échangeur est 
rempli en composé A et que le composé B est injecté à partir de cet instant. La première 
question que nous nous sommes posés est de savoir à quel moment nous allons enclencher 
la boucle de recirculation. Est-ce après un temps équivalent au temps de séjour dans le 
réacteur, c’est-à-dire quand les premières traces du réactif B commencent à atteindre le 
dernier bac ou faut-il attendre le régime permanent dans l’ensemble du réacteur avant de 
faire circuler les produits dans la boucle. Dans ce qui suit nous allons donc mener une étude 
comparative de ces deux cas, et nous allons commencer par comparer ces deux options 
dans le cas où il n’y a pas de réaction. Nous rajouterons ensuite le module réactif afin de voir 
le comportement du réacteur-échangeur dans chaque configuration. Nous finirons par une 









V.2.1 Etude d’un cas de référence 
 
Avant de mener une étude de sensibilité pour cette boucle de recirculation, nous 
allons tout d’abord comprendre son comportement à travers un cas de référence qui est 
l’essai n°12 qu’on étudiera avec et sans réaction. Les conditions opératoires de cet essai 
sont présentées dans le Tableau V.5. 
 
Pour effectuer cette comparaison, nous nous sommes intéressés tout d’abord au 
temps nécessaire, en boucle ouverte, pour atteindre le régime permanent. Pour cela nous 
avons simulé le comportement du réacteur en boucle ouverte pendant 3 fois le temps de 
séjour. Cette simulation a mis en évidence que 1,5 fois le temps de séjour suffit pour 
stabiliser la composition dans l’appareil. Ainsi dans les simulations qui seront présentées 
dans ce paragraphe nous distinguerons deux cas : dans le premier, la boucle sera 
enclenchée après un temps de séjour dans la boucle (Référence 1), dans le second, elle 
sera enclenchée après 1,5 fois le temps de séjour (Référence 2).  
 
Les Figure V.12 et Figure V.13 permettent de comparer les évolutions des fractions 
molaires des composés A et en B en fonction du nombre de tours effectués dans la boucle 
de recirculation pour ces deux cas. Nous rappelons que nous n’avons pas encore mis en 
place le module réactif pour cette comparaison. En conséquence, les évolutions des 
fractions molaires ne sont dues qu’à des effets de dilution. Sur la Figure V.12, si nous nous 
penchons sur l’évolution de la composition en A dans le premier bac, nous pouvons voir à la 
fin du premier tour un pic de concentration en A lié à la réinjection du mélange issu du 
dernier bac. Le raisonnement inverse est valable pour la fraction molaire en B puisque le 
réacteur-échangeur n’était rempli que de composé A à l’instant initial. Ces pics de 
concentration après le premier tour sont naturellement à l’origine des oscillations observées 
au niveau des différents tours effectués dans l’appareil. Dans ce cas (référence 1), le temps 
avant rebouclage n’est pas suffisant pour stabiliser les concentrations dans tous les bacs. 
 
En laissant le réacteur-échangeur en boucle ouverte pendant 1,5 fois le temps de 
séjour (référence 2), nous observons que contrairement au cas précédent la stabilisation des 



















Figure V.12 : Evolution de la composition en A et en B en fonction 
du nombre de tours effectués dans la boucle pour l’essai n° 12 sans 
réaction (Référence 1) 
 
Figure V.13 : Evolution de la composition en A et en B en fonction 
du nombre de tours effectués dans la boucle pour l’essai n° 12 sans 
réaction (Référence 2) 




 Nous allons maintenant intégrer le module réactif aux deux cas présentés ci-dessus. 
Les Figure V.14 et Figure V.15 montrent l’évolution de la fraction molaire en A et B pour les 
deux références étudiées. Nous constatons dans les deux cas une diminution des fractions 
molaires en A et B due naturellement à la consommation de ces produits par la réaction. Les 
oscillations sont bien sûr maintenues pour notre première référence pour les mêmes raisons 
que celles énoncées dans le cas sans réaction.  
 
 Intéressons nous maintenant aux profils de température le long du réacteur-
échangeur pour les deux références et en fonction du nombre de tours, présentés Figure 
V.16 et Figure V.17. Dans les deux cas, le profil obtenu à un temps équivalent à un temps de 
séjour présente quatre parties caractéristiques : la première (entre 0 et 100 cm) correspond 
au premier module de mousse dans lequel l’échange thermique permet d’absorber une 
partie de l’exothermie de la réaction ; la seconde (entre 100 et 140 cm) correspond au 
raccord entre les modules où l’exothermie est moins maîtrisée ; la troisième (entre 140 et 
240 cm) est relative au second module de mousse où l’on observe une prépondérance du 
refroidissement par rapport à l’exothermie dû à l’épuisement de la réaction ; la dernière 
coïncide avec le raccord de rebouclage. Pour la référence 2, on observe le même profil 
jusqu’à naturellement 1,5 fois le temps de séjour. 
 
Lors des tours suivants, pour les deux références, la réaction est terminée et on 
observe alors un déplacement du front chaud établi initialement. Sur les figures, il est clair 
qu’après sept tours le milieu réactif est complètement isotherme et sa température a rejoint 













Figure V.14 : Evolution de la composition en A et en B en fonction 
du nombre de tours effectués dans la boucle pour l’essai n° 12 avec 
réaction (Référence 1) 
 
Figure V.15 : Evolution de la composition en A et en B en fonction 
du nombre de tours effectués dans la boucle pour l’essai n° 12 avec 













Figure V.16 : Evolution de la température le long du réacteur-
échangeur (Référence 1) 
 
Figure V.17 : Evolution de la température le long du réacteur-
échangeur (Référence 2) 
 
 




V.2.2. Comparaison de différentes cinétiques 
 
Le fonctionnement en boucle trouve son intérêt dans le cas de réactions à cinétique 
lente, ce qui n’est pas le cas de la réaction d’oxydation du thiosulfate de sodium par le 
peroxyde d’hydrogène. Afin de générer, par simulation, des cinétiques lentes, nous avons 
décidé de modifier la cinétique de référence de la réaction d’oxydation (référencée cinétique 
1) en diminuant la valeur du facteur pré-exponentiel (k0) de la loi d’Arrhénius.   
 
 Le Tableau V.6 résume les caractéristiques des différentes cinétiques étudiées. Pour 
toutes ces cinétiques, nous supposerons que la vitesse de réaction est calculée de la même 
manière que celle de la réaction d’oxydation (cf. chapitre 2). 
 
 Facteur pré-exponentiel 
Cinétique 2 k0/2 
Cinétique 3 k0/3 
Cinétique 4 k0/5 
Cinétique 5 k0/10 
 
Tableau V.6: Caractéristiques des cinétiques 2 à 5 
 
Nous allons commencer par analyser les profils de température pour ces différentes 
cinétiques. Afin d’alléger l’analyse, nous allons nous intéresser aux profils de température de 
la première référence, puisque comme nous l’avons constaté précédemment, les profils sont 
identiques pour les deux références si on considère un décalage d’un demi tour entre les 
deux.  
 
Les Figure V.18 à Figure V.21 montrent l’évolution de la température le long du 
réacteur-échangeur pour différents tours effectués dans l’appareil respectivement pour les 
cinétiques 2 à 5. Nous pouvons tout d’abord constater une diminution du maximum de 
température atteint dans le réacteur-échangeur au fur et à mesure que la vitesse de la 
réaction diminue. Nous pouvons voir également que ce maximum n’est plus atteint 
forcément lors du premier tour mais plus la cinétique est lente plus on constate un 
déplacement de ce pic dans le temps. A partir de la cinétique 3, au bout de huit tours on peut 
même encore constater l’effet de l’exothermicité de la réaction dans les parties de l’appareil 
qui correspondent aux raccords.  
 







Figure V.18 : Evolution de la température le long du réacteur-
échangeur (Référence 1, Cinétique 2) 
 
Figure V.19 : Evolution de la température le long du réacteur-













Figure V.20 : Evolution de la température le long du réacteur-
échangeur (Référence 1, Cinétique 4) 
 
 
Figure V.21 : Evolution de la température le long du réacteur-
échangeur (Référence 1, Cinétique 5)




 Les Figure V.22 à Figure V.26, montrent l’évolution du taux de conversion dans le 
réacteur-échangeur pour respectivement, les cinétiques 1 à 5, en fonction du nombre de 
tours effectués dans le réacteur échangeur. Afin de quantifier les évolutions observées, nous 
allons considérer un objectif de production correspondant au taux de conversion de 90% et 
nous allons déterminer combien de temps (t90) il faut, pour chaque cinétique, pour atteindre 
cet objectif. 
 
 Nous pouvons d’ores et déjà constater le grand nombre de tours nécessaire pour 
atteindre notre objectif. Dans le Tableau V.7, nous avons porté les valeurs de t90, ainsi que le 
nombre de tours correspondant N90. Nous pouvons constater la nette augmentation du 
nombre de tours avec la diminution de la vitesse de la réaction. Ces valeurs nous 
renseignent également sur les longueurs de réacteur-échangeur qu’il faut pour atteindre le 
t90.  
 
Dans les cas correspondants aux cinétiques 4 et 5, les figures présentant les profils 
de température (figures V.20 et V.21 respectivement) montrent que l’on est très proche d’un 
fonctionnement isotherme. On retrouve bien un facteur deux entre les valeurs de t90 données 
dans le tableau V.7, qui correspond au rapport des facteurs pré-exponentiels k0. Dans les 
autres cas, on peut expliquer les variations observées entre deux cinétiques par la non-
isothermicité des profils de température. En effet, l’augmentation locale de température 
conduit à une accélération de la cinétique. Ceci est particulièrement mis en évidence pour 
les cinétiques 2 et 1 où le rapport de t90 est de 10 alors que le rapport des vitesses n’est que 
de 2.  
 
 t90 (s) N90  
Cinétique 1 31,46 1 
Cinétique 2 316,72 10,06 
Cinétique 3 612,96 19,48 
Cinétique 4 1121 35,63 
Cinétique 5 2340,3 74,38 
 












Figure V.22 : Evolution du taux de conversion en fonction du 
nombre de tours effectués dans le réacteur-échangeur (Référence 
1, Cinétique 1) 
 
Figure V.23 : Evolution du taux de conversion en fonction du 
nombre de tours effectués dans le réacteur-échangeur (Référence 
1, Cinétique 2) 








Figure V.24 : Evolution du taux de conversion en fonction du 
nombre de tours effectués dans le réacteur-échangeur (Référence 
1, Cinétique 3) 
Figure V.25 : Evolution du taux de conversion en fonction du 
nombre de tours effectués dans le réacteur-échangeur (Référence 
1, Cinétique 4) 
  
Figure V.26 : Evolution du taux de conversion en fonction du nombre de tours effectués 
dans le réacteur-échangeur (Référence 1, Cinétique 5) 
  
V.2.3 Variation du débit 
 
 Nous avons voulu maintenant mettre en évidence l’influence du débit total procédé 
sur le comportement de la boucle et donc sur le taux de conversion. Pour cela, parmi les 
cinétiques référencées dans le tableau V.6, nous avons opté pour la première, c'est-à-dire la 
cinétique 2. Nous allons comparer 5 essais entre eux, d’une part la référence correspondant 
à l’essai n°12 et d’autre part les essais n°19 à 22  dont les caractéristiques sont résumées 






































10 19 0,779 5 19 3,204 150 15 
Essai 
n° 19 
8 19 0,779 4 19 3,204 150 15 
Essai 
n° 20 
14 19 0,779 7 19 3,204 150 15 
Essai 
n° 21 
16 19 0,779 8 19 3,204 150 15 
Essai 
n° 22 
18 19 0,779 9 19 3,204 150 15 
 
Tableau V.8: Conditions opératoires des essais 12 et 19 à 22 
 
Le tableau V.9 rassemble les valeurs des t90 et des N90 correspondant à chaque 
essai. De façon globale, les valeurs du t90 sont du même ordre de grandeur, comme on 
pouvait s’y attendre étant donné que les concentrations initiales sont identiques. Les 
variations observées en fonction du débit s’expliquent de par le transfert thermique qui 
modifie le profil de température. En effet, quand on augmente le débit, on augmente la 
coefficient d’échange ce qui rapproche d’une situation isotherme et a pour conséquence une 
augmentation du t90. En revanche les t90 plus faibles obtenus en diminuant le débit traduisent 
un manque de maintien de la température au sein du module. 
   
 t90 (s) N90  
Essai 12 316,72 10,06 
Essai 19 282,88 7,19 
Essai 20 350,24 15,58 
Essai 21 358,32 18,22 
Essai 22 364,16 20,83 
 




 Nous avons pu à travers cette étude de la réaction menée dans le réacteur-
échangeur avec mousses métalliques en boucle ouverte, démontrer tout d’abord les 
capacités de l’appareil à mettre en œuvre une réaction fortement exothermique (la réaction 
d’oxydation du thiosulfate de sodium par le peroxyde d’hydrogène). Les résultats ont été 
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utilisés pour valider l’outil de simulation. Nous avons pu constater un bon accord entre les 
profils de température expérimentaux et les profils issus de la simulation. Enfin, cette 
validation du modèle nous a permis de mener une étude de sensibilité sur différents 
paramètres comme le débit procédé, le débit utilité ou encore la concentration des produits. 
Nous avons examiné leur influence sur les performances de production reflétées par le taux 
de conversion atteint.  
 
Dans le cas de réactions à cinétiques lentes, nous avons envisagé d’opérer en 
boucle de façon à atteindre des temps de séjour suffisamment longs, compatibles avec des 
taux de conversion appréciables. Cette étude a été menée par voie numérique. Nous avons 
examiné différentes situations en jouant soit sur les vitesses de réaction (en modifiant le 
facteur pré-exponentiel de la loi cinétique de la réaction d’oxydation), soit sur le débit de 
recirculation. Globalement les résultats sont conformes à ce qui était attendu et s’expliquent 
par l’examen des profils de température le long des modules de mousse métallique et au 
cours du temps (en fonction du nombre de tours), en particulier dans les conditions où 
l’exothermicité n’est pas parfaitement maîtrisée.   
 
A l’issue de cette étude, nous pourrions envisager une exploitation du dispositif par 
l’interprétation des profils expérimentaux de température en vue de l’identification de 
paramètres cinétiques. L’appareil serait considéré comme un calorimètre dans lequel le 












L’objectif de ces travaux de thèse était de caractériser un réacteur-échangeur avec 
mousses métalliques dans le cadre du concept de l’intensification des procédés et d’identifier 
les paramètres nécessaires pour l’optimisation de l’appareil. 
 
L’étude bibliographique réalisée a permis d’identifier les paramètres qui pilotent les 
performances d’un réacteur-échangeur. En effet, celui-ci doit avoir de bonnes capacités 
d’échange thermique, de faibles pertes de charges, des bonnes propriétés de mélange et 
avoir un écoulement homogène avec la moindre dispersion possible. 
 
Les réacteurs-échangeurs compacts englobent la plupart de ces caractéristiques. En 
effet, ils sont capables d’échanger une grande quantité de chaleur dans un faible volume, ce 
qui présente un grand intérêt, car on peut ainsi augmenter la concentration des produits sans 
avoir à se soucier des problèmes de contrôle thermique, tout en augmentant la productivité 
et la sélectivité des réactions chimiques. Il est cependant très important de bien penser la 
géométrie de ces appareils et surtout des différents inserts implémentés dedans pour 
améliorer l’échange et le mélange. Différentes études ont montré l’intérêt des mousses 
métalliques dans ce domaine. Par conséquent, une étude expérimentale sur ce type 
d’inserts a été réalisée afin de les qualifier en termes de type d’écoulement, de pertes de 
charges et de coefficient de transfert thermique.  
 
 
Nous avons pu ainsi mettre en évidence le caractère piston de l’écoulement, traduit 
ensuite par un modèle de bacs en cascade. En effet, le traitement des courbes de DTS par 
les logiciels appropriés a montré que le nombre de bacs est assez important pour conclure 
quant au caractère piston induit par les mousses. Au travers de cette étude expérimentale 
nous avons exploré également la piste de la boucle de recirculation qui est pour nous ici le 
moyen d’augmenter le temps de séjour des réactifs sans avoir à mettre en place au 
laboratoire une succession trop importante de modules de mousses métalliques. L’étude de 
la distribution du temps de séjour dans la boucle nous a permis d’identifier un invariant de 
notre écoulement qui est le nombre de tours nécessaires pour dégrader complètement le 
caractère piston et tendre vers un comportement parfaitement mélangé.  
 
Comme nous l'avons signalé précédemment, il existe une multitude de mousses 
métalliques et les géométries pouvant être adoptées pour les réacteurs-échangeurs sont 
nombreuses. Il est clair que nous ne pouvons pas toutes les caractériser expérimentalement. 
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C’est pour cette raison que nous avons mis en place un outil de simulation qui prend en 
compte les caractéristiques hydrodynamiques, thermiques et réactionnelles de l’appareil et 
qui permet de prédire son comportement. 
 
Une fois le modèle validé, nous nous sommes intéressés à la caractérisation 
expérimentale des mousses métalliques en termes de pertes de charge et de transfert 
thermique. Cette étude a permis de montrer que les mousses métalliques ont des capacités 
d’échange thermiques assez importantes et qui sont bien situées par rapport à d’autres 
types de mousses métalliques étudiées par Ferrouillat, 2004 ou encore par Kim et al., 1998. 
L’importance du brasage de la mousse aux parois du canal a été soulignée en vue 
d’améliorer les performances thermiques.  Les pertes de charge restent quant à elles certes 
plus importantes que celles d’un tube vide mais pas très pénalisantes en terme de coût 
énergétique. Encore une fois, nous avons validé les résultats prédits par l’outil de simulation 
et nous avons constaté les performances de cet outil à prédire cette fois-ci les performances 
thermiques du réacteur-échangeur.  
 
La détermination de corrélations régissant l’échange thermique des mousses 
métalliques nous a poussé à mener une étude de sensibilité afin de comprendre l’influence 
de quelques paramètres géométriques comme le diamètre hydraulique ou la section de 
passage. Nous avons ainsi pu identifier des perspectives d’optimisation du réacteur-
échangeur. 
 
Les différentes lois de comportement thermo-hydraulique ont été intégrées dans 
l’outil de simulation, et complétées par un modèle cinétique d’une réaction-test, la réaction 
d’oxydation de thiosulfate de sodium par le peroxyde d’hydrogène. Là encore nous avons 
observé une bonne concordance entre les prédictions du modèle et les résultats des 
expériences. Cette validation nous a permis d’approfondir notre compréhension de la boucle 
de recirculation. Par simulation, nous avons mené une étude systématique visant à dégager 
les tendances du fonctionnement en réacteur-boucle, en comparant les temps 
caractéristiques, tels que temps de recirculation comparé à un temps caractéristique de la 
réaction, comme par exemple celui correspondant à 90% de taux de conversion.  Même si 
l’intérêt d’un fonctionnement en boucle reste vrai pour l’opération de réactions à cinétiques 
lentes, il n’en demeure pas moins que la mise en œuvre pratique reste délicate et diminue 
en conséquence la portée générale de ce principe.    
 
 
A l’issue de ce travail, il ressort que les mousses métalliques ont tout à fait leur place 
dans l’arsenal des inserts utiles à l’intensification du mélange des réactifs et des transferts 
thermiques, pour peu que les questions de brasage aux parois soient efficacement réglées. 
Elles peuvent aussi se révéler de très bons supports de catalyseur (Guichard, 2007), offrant 
une surface d’échange très appréciable. Reconnaissons que le point faible de cette 
technologie reste le risque de colmatage, qui, d’ailleurs, est propre à tout insert. 
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Les perspectives pourraient être de combiner utilement ajout de ce type d’insert, 
notamment aux niveaux des alimentations en réactifs et technologies de réacteurs-
échangeurs plus traditionnelles. En outre, il serait intéressant de compléter notre travail par 




























La Détermination des Temps de Séjour (DTS) est une méthode simple permettant de prédire 
la structure de l’écoulement, le degré de mélange de la phase liquide et donc le 
comportement hydraulique de l’appareil. Dans cette étude, elle est utilisée pour caracrtériser 




Pour mener cette étude il faut tout d’abord admettre quelques hypoyhèses : 
 
 l’écoulement est en régime permanent ; 
 l’écoulement est déterministe, c’est-à-dire qu’il ne fait pas intervenir de processus 
aléatoires macroscopiques ; 
 le fluide est incompressible ; 
 l’écoulement à travers les sections d’entrée E et de sortie S se fait uniquement par 
convection forcée, à l’exclusion de toute diffusion et de tout mélange en retour. 
 
La distribution des temps de séjour E(t) est la fraction du débit de sortie contenant des 
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Figure A.1.1 : Distribution du temps de séjour 



























Figure A.2.1 : Schéma de l’analyse fonctionnelle de l’installation 
 
L’écriture des signaux R(p) puis G(p) en fonction de E(p) et S(p) nous permet d’écrire 
le signal de sortie en fonction du signal d’entrée et des seules fonctions de transferts F(p) et 
G(p) comme suit : 
 
 )()()( pEpGpR +=  
 
2)(*)(*)()( pGpFpSpG =  
)(*)()( pFpRpS =  
( ) )(*)()()( pFpEpGpS +=  
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                   A2.3 
 
 Avec :  N1 : nombre de bacs caractérisant chaque module de mousse 
   N2 : nombre de bac caractérisant les tuyaux de raccordement 
    τ1 : temps de séjour du fluide dans chaque module de mousse 
    τ2 : temps de séjour du fluide dans les tuyaux de raccordement 
 







qCqC krkk +=−1                     A2.4 
 
 
 Avec :  q    : débit volumique (m3.s-1) 
   Vr  : volume réactionnel (m3) 
   N   : nombre totale de bacs 
   Ck  : concentration en traceur. 
 














          A2.5 
 
De proche en proche on calcule la fonction de transfert de toute la cascade de 
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                    A2.6 
Dans le cas ou l’on assimile les tuyaux de raccordement à des retards purs (N2 → ∞), 




































                       A2.7 
 
Afin de faciliter le calcul de la transformée inverse de H(p), il est nécessaire de 
simplifier son expression. Pour cela nous allons dans un premier temps rechercher les pôles 
de H(p). 
 
Pôles de H(p) 
 
On cherche les pôles pk de H(p) tel que le dénominateur de ce dernier soit nul. Nous 

































                     A2.8 
 


































































sin*21)cos( 2 aa  
 




































                           A2.9 
 
On remarque que : 
 
 La partie réelle de kp  est strictement négative pour 0≠k  
 Le pôle 0 est un pôle simple. 
 
On en déduit la stabilité de notre système puisque ( ))()( 1 pHth −= l  tendra vers 
une valeur moyenne quand t → ∞. 
 
Décomposition en éléments simple de H(p) 
 

















pH                          A2.10 
 
Les pôles pk quant à eux sont décrits dans ce qui suit : 
 



























kiNpk   pour k # 0 et k # N1 
 
On remarque que pour k # 0 et k # N1 on a : kNk pp −= 2 . En effet : 
 



























































































































0)(                 A2.11 



















































0)(   (a0 et aN1 sont des réels) 
 
 D’après l’unicité de la décomposition en éléments simples d’une fraction, on a : 
kNk aa −= 12 . Calculons maintenant l’expression des ak. Pour cela nous allons écrire H(p) 





pApH =  


































 Pour calculer l’expression de ak il faut : 
 
 ( ) )(lim pHppa kppk k −= →  
 
On a donc : 




 ( ) )()( 1 pBpppB k−=  
 ( ) )()()( 1'1' pBpBpppB k +−=  
 
 D’où : 
 
 )()( 1' kk pBpB =  
 
 




















































































































































                      A2.12 
 
Expression de h(t) 
 
Connaissant tous ces éléments et connaissant l’expression de la transformée de 
















 (équations (A2.13) et (A2.14)), on peut déduire 





















l                      A2.14 
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Avec : Re(r) : partie réelle de r 


















































































































































           A2.15 
 
Valeur du temps d’atténuation de h(t) 
 
Quand  t → ∞, h(t) oscille autour d’une valeur moyenne égale à 1/2τ. On supposera 
que h(t) atteint définitivement cette valeur  quand il oscillera de 0.8% autour de cette valeur. 
Il faut chercher donc t tel que le terme d’atténuation dominant de )(th  soit inférieur à 
0.008/2τ. 
 
Le calcul de cette valeur du temps commence par la recherhce du terme dominant 
dans l’expression de h(t). Le terme décrit dans l’équation (A2.16) est croissant avec k, donc 













































                             A2.17 
 
Ce terme multiplié par son coefficient (A2.18) doit être donc inférieur à 0.008/2τ. 
 
























































                A2.18 
 


























































                             A2.19 
 
La valeur du temps de mélange peut être estimée à l’aide d’un outil de calcul (Matlab 
par exemple) dans le cas ou N2 # ∞. En effet la valeur moyenne autour de laquelle la courbe 




                    A2.20 
 


























                           A2.21  
 
Avec :  a :     la partie réelle de l’avant dernier coefficient ak 
 b :     la partie imaginaire de l’avant dernier coefficient ak    
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La Détermination des Temps de Séjour (DTS) est une méthode simple permettant de 
prédire la structure de l’écoulement, le degré de mélange de la phase liquide et donc le 
comportement hydraulique de l’appareil. Dans cette étude, elle est utilisée pour caracrtériser 




Pour mener cette étude il faut tout d’abord admettre quelques hypoyhèses : 
 
 l’écoulement est en régime permanent ; 
 l’écoulement est déterministe, c’est-à-dire qu’il ne fait pas intervenir de 
processus aléatoires macroscopiques ; 
 le fluide est incompressible ; 
 l’écoulement à travers les sections d’entrée E et de sortie S se fait uniquement 
par convection forcée, à l’exclusion de toute diffusion et de tout mélange en 
retour. 
 
La distribution des temps de séjour E(t) est la fraction du débit de sortie contenant 












                                       A3.1 
 
Avec :  C(t) : concentration du traceur au temps t 
 





Figure A3.1 : Distribution du temps de séjour 
 






dttE                                      A3.2 
 
Cette fonction peut être traitée par un passage par la transformée de Laplace. Cela 
permet de déconvoluer les signaux et de prendre en compte la forme du signal d’entrée, 
lorsque celui-ci est imparfait. 
 
Un réacteur piston se comporte comme un retard pur. La distribution du temps de 
séjour est un pic aigu et très étroit situé au temps τ : 
 
( ) ( )τδ −= ttE                                      A3.3 
 
Dans le cas d’un réacteur continu parfaitement agité et d’une injection échelon, la 
concentration du traceur passe instantanément à c0, Concentration initiale du traceur, puis 




dCVr                                                A3.4 
 
Avec :  Vr : volume réactionnel (m3) 
  q   : débit volumique (m3/s)  
 
On en déduit facilement l’expression de E(t): 
 







=                                                                      A3.5 
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Avec : τ : temps de séjour moyen (Vr/q) 
 
Le mélangeur parfait a la courbe la plus étalée avec un temps de séjour de 0. Dans 
un réacteur réel on observe généralement un comportement entre ces deux cas de figures 
qui limitent le domaine de la distribution du temps de séjour. 
 
A3.2. Traitement des données 
 
Le traitement des données d’une DTS consiste principalement à rechercher le 
modèle de réacteurs associé à l’appareil utilisé et/ou à identifier les paramètres de ce 
modèle. 
 
Les modèles les plus couramment utilisés sont le modèle piston-dispersion axiale et 
le modèle de RAC en cascades. Il s’agit dans le premier modèle d’identifier le nombre de 
Peclet et dans le deuxième modèle de déterminer le nombre de RAC en série. 
 
Quand ces modèles ne suffisent plus pour la description de l’écoulement, on fait 
appel à des modèles beaucoup plus complexes avec beaucoup plus de paramètres comme 




Pour identifier le ou les paramètre(s) du modèle retenu, il faut résoudre les équations 
différentielles régissant l’écoulement (conservation de masse) et déterminer le (ou les) 
paramètre(s) qui minimisent les écarts entre le modèle et la courbe expérimentale. Cette 
méthode générale permet de prendre en compter la non idéalité de l’injection. 
 
Pour les modèles à un paramètre ; comme c’est le cas ici ; il existe des méthodes 




Pour les deux modèles étudiés ici (piston-dispersion et RAC en série), selon les 
conditions aux limites, il existe parfois une solution analytique il suffit dans ce cas précis 
alors de minimiser les écarts entre les courbes expérimentales et théoriques de E(t). 
 
Quelles que soient les conditions d’entrée-sortie, l’expression analytique associée au 
modèle des RAC en série s’écrit : 
 


















                                                           A3.6 
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Avec :  N : nombre de RAC en série 
 
En ce qui concerne le modèle piston-dispersion, et pour des conditions limites 




















E                                                                      A3.7 
 
Avec :  Θ   : temps adimensionnel (t/ τ) 
  Pe : nombre de Peclet 
 
Approches graphiques : 
 
L’approche graphique nécessite une injection parfaite de type Dirac. Selon le modèle à 
un paramètre retenu, deux approches graphiques ont été répertoriées : 
 
 La première, associée au modèle piston-dispersion, elle relie le nombre de Peclet à 
la largeur du pic de sortie selon : 
 
l
Pe 8=                                                                                    A3.8 
 
Avec :  l : largeur du pic à 61% du maximum de la courbe de concentration en 
fonction du temps. 
 
 La seconde, associée au modèle RAC en série, relie le nombre N de RAC en série à 
tmax, temps nécessaire après l’injection du traceur pour atteindre le pic de 









                                                  A3.9 
 
Ces deux méthodes bien que très simples à mettre en œuvre, demeurent très peu 
utilisées car elles sont peu précises. 
 
Méthode des moments : 
 
Cette méthode qui repose sur le calcul des moments de la fonction de sortie est la 
plus utilisée car elle permet de relier simplement ces moments au nombre de RAC en série 
ou au nombre de Péclet. 
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Contrairement à la méthode graphique, la méthode des moments permet de prendre en 
compte une injection imparfaite en calculant l’écart entre les moments en entrée et en sortie. 
Les moments utilisés sont : 
 






1)( dttEµ                                         A3.10 
 
















µ                                     A3.11 
 
 Le moment d’ordre 1 correspond au temps de séjour moyen τm dans le réacteur. 
 







2 )()( dttEt mτµ                                        A3.12 
 
Le moment d’ordre 2 correspond à l’écart-type σ². 
 
 Moment d’ordre 3 : 
 





3 )()( τµ                                                             A3.13 
 
Le moment d’ordre 3 correspond à l’assymétrie s3. 
 
Le nombre de Peclet et le nombre de RAC sont déduits à partir des moments d’ordre 1 et 
2 : 
 









                 A3.14 
 
 Modèle RAC en série : 
 
ττ =m                                A3.15 









                   A3.16 
 
Pour les écoulements suffisamment "piston" (N ou Pe suffisamment grand), ces deux 
modèles deviennent équivalents et sont reliés par : 
 
 Pe=2*N lorsqu’on est proche du cas piston ; 
 Pe=2*(N-1) entre les deux cas idéaux (cas RAC et piston). 
 
Pour simplifier les calculs du transfert, le modèle d’écoulement adapté ici est celui du 
nombre de RAC en série. 
 
A3.2.2 Détection de mauvais fonctionnement 
 
Considérons une injection-impulsion dans un réacteur fermé à la diffusion et parcouru en 
régime permanent par un fluide incompressible. La détermination à partir de cette courbe du 
temps de séjour moyen τm et sa comparaison avec le temps de séjour réel dans le réacteur 
peut donner accès à des renseignements très précieux : 
 
 si τm< τ, ceci pourrait être l’indice de la présence d’un volume mort ou stagnant Vm  
(Figure A.1.2.a et A.1.3 1) tel que VR = Va + Vm ; Va est le volume accessible au 
fluide. S’il y a un lent échange de fluide entre le volume accessible et le volume 
stagnant, la courbe y(t) présente une traînée. Ces zones sont des zones mal 
irriguées, le traceur va y pénétrer par diffusion puis en sortira très lentement. 
 si τm> τ, ceci peut signifier qu’il existe un court-circuit (Figure A1.2 et Figure A1.3 2), 
et que le pic initial correspondant au débit de court-circuit qui n’a pas été détecté. Un 
court-circuit est synonyme de l’existence de passages préférentiels dans le réacteur, 












  (a)               (b) 
 
Figure A1.2 : Graphiques de quelques comportements typiques dans les réacteurs 
Court-circuit 
Zone morte 







Figure A1.3: Illustration de quelques comportements typiques dans les réacteurs 
1 : Zone morte 
2 : Court-circuit 
3 : Mélange idéale 






 ANNEXE 4 
 
RESULTATS EXPERIMENTAUX : PERTES 








A4.1 Pertes de charge 
 
Le capteur de pression différentielle utilisé pour le calcul des pertes de charge des 
mousses métalliques Porvair 20ppi a été mis en place comme nous pouvons le constater sur 
la Figure A.4.1. Ainsi nous pouvons voir que la valeur des pertes de charge donnée par 
l’appareil ne correspond pas aux pertes de charge dues aux mousses métalliques mais 






Figure A.4.1 : Position du capteur de pression différentielle au sein de l’installation 
 
 Pour cette raison, nous avons quantifié les valeurs des pertes de charge issues des 
coudes et des tuyaux de raccordement et ce à l’aide de corrélations trouvées dans la 
littérature. 
 
Pour les tuyaux de raccordement, nous avons choisi de travailler avec la loi de 
Poiseuille puisqu’il s’agit dans notre cas de tubes lisses de section circulaire. Le coefficient 









∆==Λ                                                                               A4.1  
 
Avec :  L   : longueur du canal (m) 
            Dh : diamètre hydraulique du canal (m) 
 U  : vitesse du fluide dans le canal (m.s-1) 
 
∆P 
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            ρ  : masse volumique du fluide (kg.m-3) 
 
 Pour les coudes, nous pouvons voir sur la Figure A.4.1 qu’il s’agit de deux coudes à 





=∆                                                                                  A4.2  
 
Avec :  K :  coefficient dépendant de la nature de la résistance locale (=0.45 dans le 
cas d’un coude à 90°) 
 
Ainsi les pertes de charge dues à la mousse ∆Pm s’écrivent en fonction des pertes 
charge mesurées ∆Pmes, des pertes de charges dues au raccordement ∆Pr et des pertes de 
charges dues aux coudes ∆Pc comme suit : 
 
crmesm PPPP ∆−∆−∆=∆ 2                                                                        A4.3  
 
Le Tableau A.4.1 illustre les valeurs de pertes de charge mesurées ainsi que la 
valeur de ces pertes pour les mousses métalliques en fonction du débit. Les expériences ont 
été faites à une température de 25°C. 
 




4.69 200.00 22.40 22.21 
7.48 319.23 39.51 39.20 
7.67 326.92 40.50 40.18 
9.34 398.29 47.59 47.20 
9.62 410.26 49.09 48.69 
12.21 520.94 59.85 59.33 
14.98 638.89 75.35 74.71 
15.54 662.82 77.14 76.47 
17.04 726.92 87.73 86.99 
19.91 849.15 109.50 108.62 
20.73 884.19 112.51 111.60 
25.07 1069.23 149.18 148.05 
25.40 1083.33 156.80 155.66 
29.71 1267.09 198.17 196.81 
30.69 1308.97 201.16 199.75 
34.89 1488.03 252.73 251.09 
35.84 1528.63 259.79 258.10 
40.40 1723.08 317.17 315.23 
40.52 1728.21 324.36 322.41 
45.17 1926.50 388.68 386.47 
45.59 1944.44 390.42 388.19 
48.82 2082.05 446.27 443.85 
 
Tableau A.4.1 : Données expérimentales établies pour les pertes de charges 
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A4.2 Transfert thermique 
 
Comme il a été présenté au chapitre II partie 1, le banc expérimental qui a fait l’objet 
d’une étude thermique est muni de plusieurs sondes de température permettant le suivi de 
l’évolution de la température tous le long du réacteur. On rappelle sur la Figure A.4.2 la 
disposition des différentes sondes de mesure de la température le long des canaux procédé 










Figure A.4.2 : Disposition des différentes sondes de mesure de température 
 
Le transfert thermique se faisant principalement sur le premier et le second tronçon du 
réacteur-échangeur délimités par l’entrée de l’appareil et le second thermocouple T2, nous 
n’exposerons ici que les valeurs des températures qui nous ont permis d’établir les 
corrélations du coefficient de Colburn. Ainsi nous n’avons pris en compte que les échanges 
entre l’entrée du canal et le premier thermocouple (Tableau A.4.2), puis entre le premier et le 
second thermocouple (Tableau A.4.3) et enfin entre l’entrée et le deuxième thermocouple 
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Données Procédé Données Utilité 
Débit (L.h-1) Re T entrée T sortie Débit (L.h-1) Re T entrée T sortie 
5.00 283.35 45.90 22.90 500.00 12431.58 15.62 15.85 
10.01 593.99 47.18 26.38 500.00 12431.58 15.62 16.03 
20.03 1292.21 48.60 33.77 500.00 12431.58 15.62 16.21 
25.44 1660.84 48.74 34.92 500.00 12431.58 15.62 16.31 
28.85 1833.12 44.31 36.43 58.16 1572.08 19.18 23.06 
29.11 1820.32 44.25 34.77 310.62 8309.05 18.73 19.61 
29.33 1806.38 44.17 33.26 428.71 11445.20 18.65 19.39 
29.54 1822.37 44.36 33.25 470.63 12528.08 18.52 19.22 
29.76 1914.64 44.29 37.77 151.50 4067.73 18.89 20.16 
29.85 1891.52 44.35 36.08 207.45 5558.41 18.81 19.99 
29.97 1840.52 44.14 32.97 427.49 11442.59 18.76 19.54 
30.04 1937.68 48.47 33.89 500.00 12431.58 15.62 16.49 
35.05 2306.57 48.34 36.18 500.00 12431.58 15.62 16.46 
41.05 2691.89 48.12 36.02 500.00 12431.58 15.62 16.60 
45.05 2947.59 47.46 36.42 500.00 12431.58 15.62 16.60 
50.87 3338.80 47.35 36.88 500.00 12431.58 15.62 16.67 
 






Données Procédé Données Utilité 
Débit (L.h-1) Re T entrée T sortie Débit (L.h-1) Re T entrée T sortie 
4.99 213.46 22.90 19.46 500.00 12499.31 15.85 15.88 
9.97 450.57 26.38 20.79 500.00 12554.18 16.03 16.14 
19.97 1040.93 33.77 26.81 500.00 12606.45 16.21 16.48 
25.37 1367.20 34.92 28.92 500.00 12638.66 16.31 16.62 
28.80 1631.52 36.43 32.38 58.22 1717.50 23.06 25.05 
29.05 1546.87 34.77 27.90 310.69 8481.22 19.61 20.25 
29.26 1499.23 33.26 25.68 428.80 11644.30 19.39 19.90 
29.46 1505.25 33.25 25.40 470.71 12731.88 19.22 19.70 
29.71 1712.96 37.77 32.81 151.55 4189.27 20.16 21.13 
29.80 1648.58 36.08 30.37 207.51 5712.87 19.99 20.80 
29.90 1537.24 32.97 26.28 427.57 11651.38 19.54 20.00 
29.96 1603.93 33.89 29.30 500.00 12689.93 16.49 16.76 
34.96 1918.17 36.18 29.44 500.00 12682.79 16.46 16.93 
40.96 2300.09 36.02 31.92 500.00 12724.68 16.60 16.93 
44.96 2538.97 36.42 32.08 500.00 12725.13 16.60 16.99 
50.76 2892.25 36.88 32.51 500.00 12746.26 16.67 17.11 
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Données Procédé Données Utilité 
Débit (L.h-1) Re T entrée T sortie Débit (L.h-1) Re T entrée T sortie 
5.00 273.66 45.90 19.46 500.00 12431.58 15.62 15.88 
10.00 561.84 47.18 20.79 500.00 12431.58 15.62 16.14 
20.01 1208.92 48.60 26.81 500.00 12431.58 15.62 16.48 
25.42 1568.89 48.74 28.92 500.00 12431.58 15.62 16.62 
28.83 1763.32 44.31 32.38 58.16 1572.08 19.18 25.05 
29.08 1702.64 44.25 27.90 310.62 8309.05 18.73 20.25 
29.30 1676.81 44.17 25.68 428.71 11445.20 18.65 19.90 
29.51 1687.20 44.36 25.40 470.63 12528.08 18.52 19.70 
29.74 1826.10 44.29 32.81 151.50 4067.73 18.89 21.13 
29.83 1790.25 44.35 30.37 207.45 5558.41 18.81 20.80 
29.95 1723.57 44.14 26.28 427.49 11442.59 18.76 20.00 
30.02 1854.88 48.47 29.30 500.00 12431.58 15.62 16.76 
35.02 2163.78 48.34 29.44 500.00 12431.58 15.62 16.93 
41.03 2589.74 48.12 31.92 500.00 12431.58 15.62 16.93 
45.03 2829.11 47.46 32.08 500.00 12431.58 15.62 16.99 
50.84 3204.08 47.35 32.51 500.00 12431.58 15.62 17.11 
 




















 ANNEXE 5 
 






La titration des solutions de thiosulfate de sodium et de peroxyde d’hydrogène à des 
concentrations données, se fait par dosage volumétrique. 
 
A5.1 Titration du thiosulfate de sodium : Na2S2O3 
 
La concentration d’une solution de Na2S2O3 est déterminée par iodométrie en 
utilisant du dichromate de potassium (Cr2K2O7). Les réactions mises en jeu lors de cette 





























       A5.4
                            
Procédure: 
 
1. On remplie une burette avec la solution de Na2S2O3 dont on veut connaitre la 
concentration 
2. On verse un erlenmeyer avec : 
 
- 20 mL d’une solution de Cr2K2O7 à 0.015 mol.L-1  
- 10 mL d’une solution de KI à 50 g.L-1 
- 4 mL d’une solution de H2SO4  à 10% massique  
 
3. Après 10 min de mélange de ces trios solution on ajoute de l’amidon 
4. on ajoute doucement la solution de Na2S2O3, en continuant d’agiter jusqu’à 
atteindre le point d’équilibre où la solution devient incolore 
5. On note la valeur du volume de Na2S2O3 versé : V2 (ml). 
 
Cette procédure doit être répétée au moins deux autres fois afin d’ère sûr de la 
valeur de V2. 
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72 326 OSCrOSOCr                                                                     A5.5   
 
 A partir de cette équation et connaissant les volumes et les concentrations de 













                                                A5.7 
 
 La concentration de S2O32- et donc la concentration de la solution de Na2S2O3 peut 






C OS =−                                                                                                            A5.8  
 
A5.1 Titration du peroxyde d’hydrogène : H2O2 
 
La concentration d’une solution de H2O2 est déterminée par permanganatométrie en 





1. On remplie une burette avec une solution de d’une concentration de 0.1 mol.L-1 
2. On verse dans une erlenmeyer : 
 
- V1=10 mL de la solution de H2O2 dont on veut connaitre la 
concentration 
- 10 mL d’une solution de H2SO4 à 98% massique 
 
3. on verse la solution de KMnO4 tout en agitant jusqu’à obtention d’une solution 
colorée (rose) 
4. On note la valeur du volume de KMnO4 versé : V2 (ml). 
 
 Cette procédure doit être répétée au moins deux autres fois afin d’ère sûr de la 
valeur de V2. 
 




224 582652 OOHMnHOHMnO ++→++ ++−                                              A5.9   
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 Ainsi, on peut calculer la concentration de la solution de peroxyde d’hydrogène 






















 ANNEXE 6 
 
PROCEDURE DE DEMARRAGE ET 





Afin de mettre ne œuvre la réaction de thiosulfate de sodium avec le peroxyde 
d’hydrogène dans le réacteur-échangeur, il est nécessaire de suivre les instructions et la 
procédure dévellopée ci-dessus. 
 
A6.1 Préparation préléminaire 
 
 Tester le circuit utilité 
 Tester le bon fonctionnement du bain thermostaté relié au circuit utilité 
 Tester le circuit procédé en le mettant à l’eau du réseau et vérifier qu’il n’y a pas de 
fuites 
 Prévoir trois bacs de stockage: 
 
o Un bac de stockage pour la solution de thiosulfate de sodium 
o Un bac de stockage pour la solution de peroxyde d’hydrogène 
o Un bac pour récupérer les produits de la réaction 
 
 Les bacs doivent ètre préalablement vidés, lavés et sechés 
 Prévoir une quantité importante de glace pilée pour neutraliser la réaction encore en 
œuvre dans le bac de stockage des produits 
 Tester le bon fonctionnement des bouches d’aération 
 Vérifier le programme d’acquisition 
 Rincer et secher le dewar 
 Peser le dewar et relever sa masse 
 Mettre une vingtaine de grammes d’eau distillée dans le dewar 
 Peser le dewar une seconde fois pour avoir la masse exacte d’eau 
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A6.2 Mise en œuvre de la réaction 
 
 Faire circuler, dans un premier temps, de l’eau dans le système à l’aide des deux 
pompes jusqu’à sa stabilisation 
 Mettre en marche le bain thermostaté et attendre l’atteinte de la température de 
fonctionnement souhaitée 
 Lancer le circuit utilité au débit voulu 
 Lancer le programme d’acquisition 
 Mettre en marche la pompe reliée au bac de stockage du thiosulfate de sodium au 
débit souhaité 
 Attendre le temps suffisant pour le remplissage du réacteur en thiosulfate de sodium 
 Mettre en marche la pompe reliée au bac de stockage du peroxyde d’hydrogène à la 
puissance souhaitée 
 
Lors de la réaction il faut introduire de temps en temps de la glace pilée dans le bac 
de stockage des produits afin de refroidir la solution. 
 
A6.3 Mise à l’arrêt 
 
 Arreter le programme d’aquisition 
 Arreter les deux pompes 
 Arreter le bain thermostaté 
 Remplacer les bacs de stockage de thiosulfate et de peroxyde d’hydrogène par des 
bacs avec de l’eau distillée 
 Relancer les deux pompes afin d’évacuer le reste des produits et de le réacteur et le 
rincer 
 Une fois le réacteur rincé, arreter les pompes 
 Arreter la pompe de l’eau utilité 
 Neutraliser les produits de la réaction avec de la glace pilée 
 Bien fermer le (les) bac de stockage des produits  
 Inscrire les noms des produits sur le (les) bac 
 Stocker les bacs de stockage dans la soute prévue à cet effet 
  Arreter les bouches d’aération 
 
 
 ANNEXE 7 
 
CALCUL DU TAUX DE CONVERSION DE 
LA REACTION D’OXYDATION DU 






Le calcul du taux de conversion de la réaction d’oxydation du thiosulfate de sodium 
par le peroxyde d’hydrogène peut se faire par des bilans thermiques de deux manières 
différentes. Dans la première ces bilans sont effectués sur le réacteur et dans la deuxième 
sur un prélèvement conservé dans un Dewar.  
 
A7.1 Bilan thermique sur le réacteur 
 
Afin de calculer le taux de conversion de la réaction, nous avons besoin de connaitre 
les différentes quantités de chaleur échangées au sein du réacteur : quantité de chaleur 
produite coté procédé, quantité de chaleur produite coté utilité et enfin les pertes thermiques 
du réacteur. Ces valeurs vont nous permettre de calculer la chaleur de la réaction. Ainsi la 
quantité de chaleur produite coté procédé s’écrit : 
 
( )pepsppp TTCDQ p −=                                       A7.1 
 
Avec :  Qp    : quantité de chaleur échangée coté procédé (W) 
    Dp    : débit massique total du fluide coté procédé (kg.s-1) 
    Cpp  : chaleur spécifique du fluide coté procédé (J.kg-1.K-1) 
    Tpe   : température d’entrée du fluide coté procédé (K) 
      Tps   : température de sortie du fluide coté procédé (K) 
 
La quantité de chaleur produite coté utilité s’écrit : 
 
( )ueuspuu TTCDQ u −=                                       A7.2 
 
 
Avec :  Qu    : quantité de chaleur échangée coté utilité (W) 
    Du    : débit massique total du fluide coté utilité (kg.s-1) 
    Cpu  : chaleur spécifique du fluide coté utilité (J.kg-1.K-1) 
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    Tue   : température d’entrée du fluide coté utilité (K) 
      Tus   : température de sortie du fluide coté utilité (K) 
 
Les pertes thermiques cotées procédé Qppertes et utilité Qupertes sont calculées de la 
même manière que les quantités de chaleur précédentes sauf qu’il s’agit de données issues 
d’expériences menées en eau. Les pertes thermiques totales s’écrivent alors 
 ( )
pertespertes uppertes




La chaleur dégagée par la réaction Qr peut alors se déduire comme suit : 
 
pertesupr QQQQ ++=                                       A7.4 
 
Connaissons l’enthalpie de la réaction d’oxydation, on peut calculer le nombre de 








=                                          A7.5 
 
Avec : nréagit : nombre de moles de thiosulfate de sodium qui ont réagit au sein du 
réacteur (mol) 
    ∆Hr  : enthalpie de réaction (kJ par moles de Na2S2O3) 
     
 
Afin de calculer le taux de conversion, il faut calculer le nombre total de moles de 






n =                                          A7.6 
  
Avec : ntot   : nombre totale de moles de thiosulfate de sodium initialement dans le 
réacteur (mol) 
   Dthio   : débit massique de thiosulfate de sodium (kg.s-1) 
   Xthio   : fraction massique de thiosulfate de sodium 
   Mthio   : masse molaire de thiosulfate de sodium (g.mol-1) 
 







X =                                         A7.7 




A7.2 Bilan thermique sur le Dewar 
 
Une fois la température du réacteur stabilisé après la mise en œuvre d’une réaction, 
un prélèvement en sortie du réacteur est effectué dans un Dewar préalablement remplie 
d’une certaine quantité d’eau afin de diluer la solution. La température du mélange est suivie 









Figure A7.1 : Suivie de la température à la sortie du réacteur et dans le dewar 
 
Le calcul du taux de conversion dans le dewar passe alors par plusieurs étapes. La 
première consiste en le calcul de la température du mélange eau+produits de la réaction 















=                                               A7.8 
 
Avec : Teq       : température initiale du mélange eau+produits de la réaction (K) 
   mprod     : masse du prélévement (kg) 
   Cpprod   : chaleur spécifique du prélévement (J.Kg-1.K-1) 
   Tprod,s    : température du prélevement en sortie du réacteur (K) 
   meau     : masse d’eau introduite dans le Dewar (kg) 
   mdw,eau  : masse équivalente en eau du Dewar (kg) 
   Cpeau    : chaleur spécifique de l’eau (J.Kg-1.K-1) 
   Tdw,e     : température de l’eau initialement dans le Dewar (K) 
 
Afin de pouvoir calculer cette valeur de température Teq, il est nécessaire d’admettre 
quelques hypothèses. En effet dans ce calcul on a assimilé la chaleur spécifique du 
prélevement à celle de l’eau calculée à la température du prélevement en sortie du réacteur. 
La chaleur spécifique de la masse d’eau et de la masse en eau du Dewar sont quand à eux 
Temps (s) 
Tsortie du réacteur 
TDewar 
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calculés à la température initiale de l’eau du Dewar. Dans tous ce qui suit on va supposer 
aussi que le thiosulfate de sodium est le réactif en défaut. 
 
La deuxième étape du calcul du taux de conversion dans le Dewar consiste dans le 
calcul du nombre de moles de thiosulfate de sodium qui ont réagit dans ce dernier et ce à 
partir de l’enthalipe de la réaction et de la chaleur dégagée par la réaction dans le Dewar : 
 
( )( )( )eqsdwpprodpeaudweau TTCmCmmH prodeau −++=∆ ,,                                                     A7.9 
  
 
 Avec :  ∆H     : chaleur dégagée par la réaction dans le Dewar (kJ) 










                                                                            A7.10 
 
 
Avec : nréagit,dw  : nombre de moles de thiosulfate de sodium qui ont réagit dans le 
Dewar (mol) 
 
Pour accéder au taux de conversion souhaité il suffit donc de calculer le nombre de 
moles de thiosulfate de sodium initialement dans le Dewar. Soit a le rapport entre le débit 
volumique du peroxyde d’hydrogène et celui du thiosulfate de sodium, ce rapport peut 

















===                                                                      A7.11 
 
 
Avec : Wperox   : débit volumique du peroxyde d’hydrogène (m3.s-1) 
   Wthio      : débit volumique du thiosulfate de sodium (m3.s-1) 
  Vperox    : volume du peroxyde d’hydrogène (m3) 
   Vthio       : volume du thiosulfate de sodium (m3) 
  mperox   : masse de la solution de peroxyde d’hydrogène diluée (Kg) 
   mthio        : masse de la solution de thiosulfate de sodium diluée (Kg) 
  ρperox    : masse volumique du peroxyde d’hydrogène (kg.m-3) 
   ρthio       : masse volumique du thiosulfate de sodium (Kg.m-3) 
 
 Connaissons la masse totale du prélevement mt, on peut alors facilement calculer 
mthio : 
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=                                                                                     A7.13 
 
 
 La masse de thiosulfate de sodium dans le prélévement est alors écrite en fonction 
du pourcentage massique de la solution de thiosulfate de sodium : 
 
thiothiodwthio mdm =,                                                                                        A7.14 
 
 
Avec : mthio,dw : masse de thiosulfate de sodium dans le prelevement (kg) 
   dthio       : pourcentage massique de thiosulfate de sodium dans la solution mère 
 










=                                                                                        A7.15 
 
 
Avec : nthio,dw   : nombre de moles de thiosulfate sodium dans le Dewar (mol) 
 










=                                                                                        A7.16 
 
 
 Puisque la réaction d’oxidation du thiosulfate de sodium est une réaction complète, 
ce qui ‘a pas réagit dans le Dewar a forcément réagit dans le réacteur. Donc le taux de 
conversion de la réaction Xr s’écrit : 
 





 ANNEXE 8 
 








A8.1 Variables du système 
 
Le modèle développé pour simuler le comportement de la boucle fermée a été 
simplifié au maximum de telle sorte à ne tenir en compte que des variables ayant une 
incidence directe sur le comportement du système étudié. Ainsi, il ne fait intervenir que trois 
variables qui sont la température (T), la fraction molaire du réactif A (XA) et la fraction molaire 
du réactif B (XB).  
 
Nous avons conservé le même modèle hydrodynamique, à savoir ’une succession de 
réacteurs agités continus (RAC) afin de reproduire le comportement de la boucle et de 
pouvoir exploiter les résultats déjà établis dans le chapitre III. Ainsi pour chaque bac i nous 




A8.2 Equations du système 
 
 Si nous considérons un bac i donné, les équations qui régissent les trois variables du 
bac i à un instant t donné sont fonction de la température et de la composition en A et B  
calculées au même instant t et à l’instant précédent : t-∆t, où ∆t est le pas de temps de 
calcul.  
 
La Figure A3.1 schématise la structure du système d’équations, où F englobe 
l’ensemble des équations qui régissent tous les bacs. Il est évident que pour le premier bac 
les variables en i-1 correspondent aux éléments d’alimentation lors de la première période 
(temps de séjour des produits ayant parcouru une fois le réacteur-échangeur). Ces variables 


















Figure A8.4 : Schéma des éléments déterminants l’état d’un bac i 
 
Ainsi pour chaque bac i nous pouvons écrire un bilan enthalpique et deux bilans de 
matière partiels, le premier sur le composé A et le second sur le composé B :  
 
 Bilan enthalpique : 
 
( ) ( ) ( ) ( )( ) ( )( )


























m      : masse de fluide dans le bac i (= ρVi) (Kg) 
  Cp      : chaleur spécifique calculé à la température Ti-1  (J.kg-1.K-1)  
D       : débit massique (Kg.h-1) 
∆t      : pas du temps (s) 
Vi      : volume du bac i (m3) 
Ai      : surface d’échange du bac i (m2) 
Tu     : température utilité (K) 
Ti         : température du bac i (K) 
Ti-1    : température du bac (i-1) (K) 
k0      : facteur pré exponentiel (m3.mol-1.s-1) 
E       : énergie d’activation (J.mol-1) 
R       : constante des gaz parfait (J.mol-1.K-1) 
Vmlr : volume molaire (m3.mol-1) 
∆hr    : chaleur de réaction (J.mol-1) 
Xji      : fraction molaire du constituant j dans le bac i 




















F ( Ti(t-∆t), Ti-1,  XAi,  XBi,  XAi(t-∆t),  XBi(t-∆t) ) 
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 Bilan matière partiel sur le composé j : 
 















N   : nombre de moles total dans le bac i 
F    : débit molaire (mol.s-1) 
Xji   : fraction molaire du constituant j dans le bac i 
Vi   : volume (m3) 
   dnj : taux de production du composant j (mol.m-3.s-1) ( ∑=
j
jjij rdn ,α , αi,j : 
coefficient stœchiométrique du composant j dans la réaction) 
 
La plupart des propriétés physiques reliées aux différents fluides et aux matériaux 
utilisés sont fixées et ne varient pas avec la température. Seules la masse volumique, la 
chaleur spécifique, la viscosité et la conductivité thermique du fluide procédé sont assimilées 
à ceux de l’eau et sont calculés par des programmes spécifiques en fonction de la 
température. 
 
A8.3 Résolution du système d’équations 
 
Pour résoudre le système d’équations établies à partir des relations A8.1 et A8.2, 
nous allons essayer d’écrire le système sous une forme matricielle AY=B, avec Y le vecteur 
des variables, A la matrice des indices et B le second terme des équations.  
 
Il est important de bien choisir l’ordre des variables dans le vecteur Y afin d’alléger le 
plus possible la matrice A et donc gagner en temps de calcul. Nous avons choisi de 
construire le vecteur des variables de telle sorte à avoir les compositions en A pour tous les 
bacs suivies des compositions en B pour tous les bacs et en finissant par les températures : 
 
[ ]nbacnbacBBnbacAA TTXXXXY ............ 111=      A8.3 
 
Afin de construire la matrice A et le vecteur B, il faut tout d’abord isoler les termes à 
l’instant t d’un côté de l’égalité pour chaque équation (termes de la matrice A) et garder le 
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 Bilan enthalpique : 
 
( ) ( ) ( )





















































    A8.4 
 
Une précision au niveau de Tu, Tu est égale à la température du fluide utilité dans le 
cas où on se trouve côté mousse et elle est égale à la température extérieure dans le cas où 
on se trouve côté tuyau. Ainsi, le coefficient global d’échange dans le second cas se réduit à 
une valeure infime qu’on a fixé. 
 
 Bilan matière partiel sur le composé j : 
 





















+ −11               A8.5 
 
Pendant la première période, les termes des A(i,i) ont la même expression générale 
sauf pour le premier bac où les termes en i-1 dans la première partie de l’égalité passent 
dans la seconde partie (B) et on leur affecte les valeurs de l’alimentation en B. 
 
Construction de la matrice A : 
 














































      A8.6 
 
Pour les bacs allant de 2 au dernier bac (nbac) : 
 







































































      A8.7 
Construction de la matrice B : 
 
Pour chaque bac i nous pouvons écrire : 
 
( ) ( )
( ) ( )
( ) ( )








































   A8.8 
 
Pour le cas du premier bac : 
 
( ) ( )
( ) ( )





























FA   : débit molaire du composé A (mol.s-1) 
FB   : débit molaire du composé B (mol.s-1) 
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Pendant les périodes qui suivent la première période les termes en i-1 prennent les 
valeurs du dernier bac. Ainsi la matrice B garde les mêmes termes présentés dans la relation 
A8.9. La matrice A garde également les mêmes termes, on ajoute par contre des termes 























                 A8.10 
 
Une fois le système d’équations mis en place il peut être résolu à chaque instant t de 
deux manières différentes. Sur Matlab, nous avons utilisé la fonctionnalité de cet outil pour la 
résolution de ce type de système (Y=A\B). Sur Fortran, nous avons utilisé la bibliothèque 
IMSL et plus particulièrement la Subroutine DLSARG qui permet l’inversion des matrices et 


























Agar D. W., Multifunctional reactors: old preconceptions and new dimensions, Chemical 
engineering science, 54, 1299-1305, (1999). 
Akay G., Flow-induced phase inversion in the intensive processing of concentrated 
emulsions, Chemical Engineering Science, Vol. 53, No. 2, pp. 203 223, (1998). 
Al Taweel A.M., Yan J., Azizi F., Odedra D., Gomaa H.G., Using in-line static mixers to 
intensify gas–liquid mass transfer processes, Chemical Engineering Science, 60, 6378 – 
6390, (2005). 
Bandelier, P., Improvement of multifunctional heat exchangers applied in industrial 
processes, Applied Thermal Engineering, Vol. 17, 777-788, (1997). 
Banhart J., Manufacturing Routes for Metallic Foams, JOM, 52 (12), pp. 22-27 (2000). 
Barrue H., Karoui A., Le Sauze N.  Costes J., Illy F., Comparison of aerodynamics and 
mixing mechanisms of three mixers: OxynatorTM gas–gas mixer, KMA and SMI static 
mixers, Chemical Engineering Journal 84, 343–354, (2001). 
Barton J.A., Nolan P.F., Incidents in the chemical industry dur to thermal runaway chemical 
reactions, A.Benuzzi et J.M.Zaldivar editions, Safety of chemical batch reactors andstorage 
tanks, 1-17, (1991). 
Beavers G.S., Sparrow E.M., Non-Darcy flow trough fibrous porous media, Journal of 
Applied Mechanics, Transaction of the ASME, p 711-714, (December 1969). 
Belaissaoui B., Thery R., Meyer X.M., Meyer M., Gerbaud V., Joulia X. Vapour reactive 
distillation process for hydrogen production by HI decomposition from HI–I2–H2O solutions, 
Chemical Engineering and Processing, (19 January 2007). 
Benaissa W., Elgue S., Cabassud M., Gabas N., Carson D., Demissy M., Transposition of an 
exothermic reaction to a continuous intensified reactor, Sustainable (Bio)Chemical Process 
Technology, 6th International Conference on Process Intensification, Delft, The Netherlands, 
(2005). 
 Références Bibliographiques 252 
  
 
Benaissa W., Dévellopement d’une méthodologie pour la conduite en sécurité d’un réacteur 
continu intensifié, Doctorat de l’institut national polytechnique de Toulouse, (2006). 
Boodhoo K.V.K, Jachuck R.J, Process intensification: spinning disk reactor for styrene 
polymerisation, Applied Thermal Enginnering, 20, 1127-1146, (2000). 
Boomsma K., D. Poulikakos, F. Zwick, Metal foams as compact high performance heat 
exchangers, Mechanics of Materials, 35, pp.1161-1176 (2003). 
Brechtelsbauer C., Lewis N., Oxley P., Ricard F., Ramshaw C., Evaluation of a Spinning Disc 
Reactor for Continuous Processing, Organic Process Research & Development, 5 n°1, 65 -
68, (2001). 
Brundtland G.H., Our Common Future, Rapport de la Commission mondiale sur 
l’environnement et le développement de l’ONU, (Avril 1987). 
Burnsa M. E., Gibson M. S., York D. W., Process for Reacting Carboxylic Acids and Esters, 
World Intellectual Property Organization, WO 02/18328 A1, (2002). 
Burnsb M. E., Gibson M. S., York D. W., Process for Forming Amido Esters Utilizing a 
Spinning Disc Reactor, United States Patent Application Publication, US2002/0035281 A1, 
(2002). 
Cabassud M., Cognet P., Gourdon C. et Prat L., Echangeurs multifonctionnels, Rapport PRI-
LGC2, (2004). 
Chang, M., Schmitz R.A., An experimental study of oscillatory states in a stirred reactor, 
Chem. Eng. Sci., 30, 21-34, (1974). 
Cohen W.C., Spencer J.L., Determination of chemical kinetics by calorimetry, Chemical 
Engineering Progress, 58, 12, 40-42, (Decembre 1962). 
Commenge J. M., Falk L., Corriou J. P., Matlosz M., Intensification des procédés par 
microstructuration, Comptes rendus physique, 5, 597-608, (2004). 
Costello R.C.,  Process Intensification: Thinking Small,  Chemical Engineering, (April 2004). 
Couvert A., Sanchez C., Charron I., Laplanche A., Renner C., Static mixers with a gas 
continuous phase, Chemical Engineering Science 61, 3429 – 3434, (2006). 
Darcy H., Les fontaines publiques de la ville de Dijon, Dalmont, Paris, (1856). 
Dautzenberg F.M., Mukherjee M., Process intensification using multifunctional reactors, 
Chemical Engeneering Science, 56, 251-267, (2001). 
Documentary Fluitec N°. 11.101 Rév.1 (2003), www.fluitec.ch. 
 Références Bibliographiques 253 
  
 
Edge A.M., Pearce I., Phillips C.H., Compact heat exchangers as chemical reactors for 
process intensification, BHR Group, Process intensification, (1997). 
Elgue S., Prat L., Cabassud M., Cézerac J., Optimisation of solvent replacement procedures 
according to economic and environmental criteria, Chemical Engineering Journal, 117, 169-
177, (2006). 
Etchells J. C., Process intensification Safety Proc and Cons, Process safety and environment 
protection, 83(B2), 85-89 , (2005). 
Ferrouillat S., Etude du micro-mélange pour la caractérisation des performances 
d’échangeurs-réacteurs compacts multifonctionnels, Doctorat de l’école polytechnique de 
l’université de Nantes, (2004). 
Ferrouillat S., Tochon P., Peerhossaini H., Micromixing enhancement by turbulence: 
Application to multifunctional heat exchangers, Chemical Engineering and Processing, 45, 
633–640, (2006). 
Gao P., Ching W.H., Herrmann M., Chan C.K., Yue P.L., Photooxidation of a model pollutant 
in an oscillatory flow reactor with baffes, Chemical Engineering Science, 58, 1013-1020, 
(2003). 
Gear C.W., The simultaneous numerical solution of differential algebraic equations, IEEE 
Transactions on circuit theory, CT18(1), 89, (1971). 
Grau, M.D., Nougués, J.M., Puigjaner, L., Comparative study of two chemical reactions with 
different behaviour in batch and semibatch reactors, Chemical Engineering Journal, 88, 225- 
232, (2001). 
Haack D., Butcher K., Kim T., Lu T.J.,Novel Lightweight Metal Foam Heat Exchangers, 
Porvair Fuel Cell Technology, Inc 
Haugwitz S., Modeling and control of the open plate reactor, Phd Thesis, Lund Institute of 
thecnology, Lund,  (2005). 
Hendershot D.C, Process minimization: making plant safer, Chemical Engineering Progress, 
35-40, (January 2000). 
Ismagilov Z.R., Pushkarev V.V., Podyacheva O.Yu., Koryabkina N.A., Veringa H., A catalytic 
heat-exchanging tubular reactor for combining of high temperature exothermic and 
endothermic reactions, Chemical engineering journal, 82, 355-360, (2001). 
Jachuk R.J., Ramshaw C., Boodhoo K., Dalgleish J.C., Process intensification: the 
opportunity presented by spinning disc reactor technology, IChemE Symposium Series, 141, 
(1997). 
 Références Bibliographiques 254 
  
 
JOSHI H.M., WEBB R.L., Heat transfer and friction in the offset strip-fin heat exchanger, 
International Journal of Heat and Mass Transfer, Vol. 35, No. 1, pp. 69-84, (1987). 
Keller G.E., Bryan P.F., Process Engineering: Moving in New Directions, Chemical 
Engineering Progress, pp.41-50, January (2000). 
Kim, S.Y., Kim, J.H. & Byung H.K., Effect of porous fin plate- fin heat transfer exchanger, 
Proceeding of ASME, HTD-Vol 361-3/PID-vol. 3, p 477-482, (1998). 
Kim S.Y., Paek J.W., Kang B.H., Flow and heat transfer correlations for porous fin in a plate-
fin heat exchanger, ASME, 122, (August 2000). 
Lin K. F., Wu L. L., Performance of an adiabatic controlled cycled stirred tank reactor, 
Chemical Engineering Science, Volume 36, Issue 2, Pages 435-444, (1981). 
Liu T., Gepert V., Veser G., Process intensification throught heat-integrated reactors for high-
temperature milliseconds contact-time catalysis, Chemical engineering research and design, 
83(A6), 611-618, (Juin 2005). 
Lo S.N., Cholette, A., Experimental study of the optimum performance of an adiabatic MT 
Reactor. The Canadian Journal of Chemical Engineering, 50, 71-80, (1972). 
Lu T.J., Stone H.A., Ashby M.F., Heat transfer in open-cell metal foams, Acta Materialia, Vol. 
46, Issue 10, 3619-3635, (1998). 
Montillet A., Étude et modélisation de l’écoulement à travers des milieux poreux réticulés – 
Application à l’utilisation des mousses métalliques dans les réacteurs électrochimiques, 
Doctorat de l’École Centrale de Nantes, Nantes (1992). 
Ni X., Murray K.R., Zhang Y., Bennett D., Howes T., Polymer product engineering utilising 
oscillatory baffled reactors, Powder Technology, 124, 281-286, (2002). 
Oxley, P., Brechtelsbauer C., Ricard F., Lewis N., Ramshaw C., Evaluation of spinning disc 
reactor technology for the manufacture of pharmaceuticals, Industrial Engineering Chemical 
Research, 39, 2175-2182, (2000). 
Oxley P., Brechtelsbauer C., Ricard F., Lewis N., Evaluation of a Spinning disk reactor for 
Continuous Processing, Organic Process Research and Development, 5, 65-68, (2001)  
Pavel B.I., Mohamad A.A., Experimental investigation of the potential of metallic porous 
inserts in enhacing forced convective heat transfer, ASME, 126, (August 2004). 
Phillips C.H., Lauschek G., Peerhossaini H., Intensification of batch chemical processes by 
using integrated chemical reactor-heat exchangers, Applied Thermal Engineering, vol.17, 
Nos 8-10, 809-824, (1997). 
 Références Bibliographiques 255 
  
 
Phillips C.H., Symonds K.T., Development of a novel integrated chemical reactor-heat 
exchanger. (1999). 
Prat L., Devatine A., Cognet P., Cabassud M., Gourdon C., Chopard F., Process 
Intensification : Performances Evaluation of a new Concept « open Plate Reactor », 4th 
European Congress of Chemical Engineering, 21-25, Grenade (Espagne), (Septembre 
2003). 
Ramshaw, C., ”Higee” Distillation – An example of Process Intensification, The Chemical 
Engineer, 389, 13-14, (1983). 
Ramshaw, C., The incentive for process intensification, Proceedings of the 1st International 
Conference on Process Intensification for the Chemical Industry, ed. BHR Group, London, 
(1995) 
Read C., Start to improve batch operations, Chemical Engineering Progress, pp. 69-74, 
January, (2000). 
Reay D. A., Process intensification – is our knowledge of heat transfer in highly compact heat 
exchangers and other unit operations sufficient to meet the needs of intensified processes?, 
IMechE, 109-117, (1999). 
Reay D. A., Compact heat exchanger, enhancement and heat pumps, International journal of 
refregiration, 25, 460-470, (2002). 
Rouzineau D., Meyer M., Prevost M., Evaluation of coupled reactive distillation performances 
by means of a rigorous simulation procedure, Computer Aided Chemical Engineering, 
Volume 9, Pages 267-272, (2001). 
Sargousse A., J.M. Le Lann, X. Joulia, L. Jourda, DISCo : un nouvel environnement orienté 
objet, Proceedings of MOSIM’99, 6-8 Octobre, Annecy, France (1999). 
Siirola, J.J, An Industrial Perspective on Process Synthesis, AIChE Symposium Series, 
91(304), 22-233, (1995). 
Shah, R.K., Bhatti, M.S., Handbook of single phase convective heat transfer, John Wiley & 
Sons, Chap. 3 and 4. New York (1987). 
Stankiewicz A.I., Moulijn J.A., Process intensification: transforming chemical enginnering, 
Chemical Engineering Progress, 22-32, (January 2000). 
Stankiewicz A., Moulinj J.A., Process Intensification, Industry Engineering Research, 41, 
1920-1924, (2002). 
Tang, Y.T., Chen, Y.W., Hunag, H.P., Yu, C.C., Hung, S.B., Lee, M.J., Design of reactive 
distillations for acetic acid esterification, AIChE Journal., 51 (6), 1683-1699, (2005). 
 Références Bibliographiques 256 
  
 
Trambouze P., Euzen J.P., Les réacteurs chimiques de la conception à la mise en oeuvre, 
Editions Technip, Paris, (2002). 
Tsouris C., Porcelli J.V., Process Intensification – Has its time finally come, Chemical 
Engineering Progress, (October 2003). 
Tsuzuki N., Kato Y., Ishiduka T., High performance printed circuit heat exchanger, Applied 
Thermal Engineering, (2006). 
Vicevic M., Jachuck R.J., Scott K., Process Intensification for green Chemistry: 
Rearrangement of α-pinene oxide using a Catalysed Spinning Disc Reactor, BHR Group 
Process Intensification, 201-213, (2001). 
Villermaux, J., Micromixing and chemical reaction semi-quantitative criteria based on 
comparaison of characteristic time constants, AIChE Meeting, Chicago, paper 185a, 11-16, 
(November 1990). 
 
 
 
 
 
